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resumo 
 
Este trabalho é resultado de um conjunto de pesquisas relacionadas 
com a gasificação de carbonizados em leito fluidizado borbulhante. Em 
particular, foi estudada a cinética da reação heterogénea de redução do 
CO2 com carbonizados (Boudouard reaction), tendo em vista a 
determinação das características cinéticas da reação. O trabalho 
efetuado incluiu uma análise bibliográfica das reações heterogéneas de 
gasificação de carvões, o ensaio de um reator laboratorial de leito 
fluidizado e a aplicação de um modelo teórico aos resultados 
experimentais obtidos. As condições de ensaio incluíram misturas 
gasosas contendo CO2 a 5 e 21 (% v/v), granulometrias de carbonizado 
entre 355-2800 µm e temperaturas na gama 580 a 930ºC.  
O modelo cinético global permitiu o avaliar as limitações cinéticas e 
difusionais, associadas à camada limite das partículas e à 
hidrodinâmica do leito fluidizado, e determinar a constante cinética (em 
massa) de primeira ordem da reação química heterogénea (k1). 
Verificou-se que é a velocidade média de reação química heterogénea 
que controla o processo e que as resistências são maiores para 
temperaturas mais baixas e granulometrias maiores. De um modo geral 
pode concluir-se que a reação de gasificação de carbonizado com CO2 
é tanto mais rápida quanto mais elevada for a temperatura e menor a 
granulometria. 
A análise SEM mostrou que a reação de gasificação ocorre 
essencialmente na superfície externa. No entanto, o fator de eficiência 
sugere a difusão do reagente gasoso na matriz porosa e daí a 
contribuição da área superficial interna para a reação química. Numa 
análise de sensibilidade, o fator de eficiência mostrou-se sensível ao 
raio de poros, mas não parece explicar as discrepâncias entre o modelo 
e as observações.  
O aumento da concentração de CO2 de gasificação de 5 para 21% 
parece evidenciar uma redução na velocidade de reação, e apoiar a 
ideia de que a presença de CO inibe a reação de gasificação de 
carbonizado com CO2. 
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abstract 
 
This work results a series of researches related to the char gasification 
in the fluidized bed. In particular, it was studied the kinetics of the 
heterogeneous reduction of CO2 by char (Boudouard reaction) in order 
to determine the kinetic characteristics of the reaction. The work carried 
out included a literature review of heterogeneous reactions of coal 
gasification, a series of tests in a laboratory fluidized bed reactor and 
the application of a theoretical model to experimental results. The 
experimental conditions included gas mixtures containing 5 and 21 (% v 
/v) CO2, particle size between 355-2800 µm and temperatures range 
580-930ºC. 
The global kinetic model allowed to evaluate the kinetic and diffusional 
limitations, associated with the boundary layer of the particles and the 
fluidized bed hydrodynamics and determine the kinetic rate constant (by 
mass) first order heterogeneous chemical reaction (k1). It was found that 
heterogeneous chemical reaction rate which controls the process and 
that the mass transfer resistances are higher for lower temperatures and 
larger particle sizes. In general, it can be concluded that reaction of char 
gasification with CO2 is faster for high temperature and lower particle 
size.  
The SEM analysis showed that the gasification reaction occurs mainly 
on the external surface, i.e. the external surface area is the largest 
contributor to the reaction. However, the effectiveness factor suggests 
that there is no limitations to the diffusion of gas into the porous matrix 
and hence the contribution of the internal surface area for the chemical 
reaction. In a sensitivity analysis, the effectiveness factor was sensitive 
to the radius of pores, but doesn’t seem to explain the discrepancies. 
Increasing the concentration of CO2 gassing from 5 to 21% appears to 
show a reduction in reaction rate, and support the idea that the 
presence of CO inhibits the gasification reaction carbonized with CO2. 
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1 INTRODUÇÃO 
O facto do planeta Terra ser limitado em recursos e espaço, leva a uma crescente 
preocupação e procura de soluções sustentáveis por parte da sociedade. A Humanidade 
enfrenta ainda variados problemas, quer ambientais como as alterações das condições 
normais climáticas, a degradação ambiental dos recursos naturais, chuvas ácidas, etc. 
mas também sociais tais como, crescimento populacional e envelhecimento da população 
e desigualdades populacionais. Este último está cada vez mais em destaque num mundo 
dito globalizado, onde a pobreza e o desemprego estão cada vez mais em destaque. Não 
pondo de parte estes problemas a sociedade moderna tem, no entanto, vindo a dar mais 
importância ao ambiente e a encarar os problemas ambientais com outros olhos. Entre os 
mais visíveis problemas ambientais, inclui-se as alterações climáticas, o degelo ou as 
cada vez mais frequentes catástrofes naturais resultantes de episódios extremos são 
evidentes demonstrações. Os referidos fenómenos naturais, são reforçados por causas 
antropogénicas, tais como a emissão de gases com efeito de estufa (GEE) para a 
atmosfera.  
A procura de soluções quer a nível nacional como internacional tem levado à realização 
de debates; assinaturas de protocolos por muitos países, tais como a Convenção-Quadro 
sobre Alterações Climáticas e o Protocolo de Quioto (1997) que traça limites de emissão 
de GEE, a conferência do Rio de Janeiro (1992) e a mais recente Rio + 20 (2012) sobre o 
desenvolvimento sustentável, a conferência de Berlim (1995) sobre o aumento de dióxido 
de carbono (CO2) na atmosfera e o Protocolo de Montreal (1987) sobre o ozono; bem 
como a implementação de estratégias de desenvolvimento nacionais e internacionais 
orientadas para a redução da utilização de combustíveis fósseis e desenvolvimento e 
promoção de energias renováveis. Assim vem-se notando um crescimento desde a 
simples reciclagem até à procura de novas alternativas para a conversão de energia, a 
investigação, a inovação e a procura de maior eficiência de uso de energia. 
A dependência dos recursos energéticos é de tal modo, que a escassez dos recursos 
fósseis é um fator preocupante na sociedade atual e que fomenta, portanto, a grande 
procura de energias alternativas. As atividades de conversão de energia são de longe o 
sector económico que mais impactos negativos têm na qualidade do ambiente, daí a 
procura também por energias com baixo impacto ambiental. 
A utilização de energias renováveis, apesar de crescente, ainda está longe de colmatar 
as muitas necessidades em energia dos diferentes países. Assim, os combustíveis 
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fósseis (petróleo, carvão, gás natural), em maiores ou menores quantidades são ainda as 
principais fontes de energia (p.e. calor, eletricidade e produtos energéticos). 
A conversão energética de combustíveis respeita a um complexo conjunto de reações 
químicas em que as ligações químicas desses combustíveis são destruídas para dar 
origem a outras substâncias cuja natureza depende da presença de oxigénio. A 
conversão energética mais comum é a combustão, que ocorre na presença de oxigénio e 
dá origem a produtos gasosos simples (CO2 e H2O), com libertação de grande 
quantidade de calor que proporciona o seu uso em muito diversificado número de 
aplicações. 
Alternativas à combustão de carvão em sistemas convencionais, incluem a gasificação 
simples ou integrada no ciclo combinado de gasificação e combustão (IGCC), a 
combustão pressurizada, a oxicombustão, ou “chemical-loop” têm vindo a ser 
investigadas para aumentar a eficiência e reduzir a emissão de poluentes, 
nomeadamente os GEE, e que serão mais detalhadas nas secções seguintes. 
1.1 UTILIZAÇÃO DE FONTES DE ENERGIA  
A energia é termodinamicamente equivalente a calor ou trabalho e pode encontrar-se 
armazenada ou em trânsito, podendo ocorrer sob diferentes formas. A energia definida 
como a capacidade de produção de trabalho, pode existir sob diversas formas: energia 
cinética, potencial, mecânica, elétrica, térmica, radiante, nuclear e química. 
Com a sua capacidade racional o Homem desde cedo aprendeu a utilizar a energia que 
estava disponível na natureza para melhorar o seu bem-estar na preparação de 
alimentos, no aquecimento, na trituração de cereais, etc, etc. A sociedade tecnológica de 
hoje encontrou para as diferentes formas de energia, infindáveis aplicações nas 
diferentes atividades económicas, industriais, comércio, serviços (transportes) e consumo 
doméstico  
Do ponto de vista da disponibilidade futura, podem-se classificar-se dois tipos de fontes 
de energias: as renováveis ou alternativas (energia solar, energia geotérmica, energia 
das ondas, energia eólica, energia das marés e energia hídrica) que têm vindo a 
aumentar nos últimos anos, sendo que de 2011 para 2012 aumentou 17% o uso destas 
fontes de energia (UNEP & REN21, 2012); e as energias não renováveis (combustíveis 
fósseis e energia nuclear) e que mais têm sido usadas no desenvolvimento, até aos 
tempos modernos. 
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As energias renováveis são energias limpas, mas nem todas estão continuamente 
disponíveis no tempo. Umas têm aproveitamento contínuo (energia hídrica, energia 
geotérmica e biomassa) e outras cuja possibilidade de aproveitamento varia ao longo do 
tempo (energia eólica, energia das ondas, energia das marés e energia solar). Do ponto 
de vista da gestão dos sistemas destinados à produção e distribuição de energia é 
indispensável ter-se fontes de energia contínuas, sabendo também que a taxa de 
utilização destas é inferior à taxa de renovação. A União Europeia tem investido em 
políticas e estratégias legislativas com o objetivo de aumentar o consumo energético de 
fontes alternativas, tendo em 23 de Abril de 2009 aprovado a Diretiva 2009/28/CE relativa 
à produção de eletricidade a partir de energias renováveis. 
Os combustíveis fósseis disponíveis na natureza resultaram de um processo muito lento 
de transformação da matéria orgânica (plantas e animais) na ausência de oxigénio, a 
baixa temperatura e por vezes elevada pressão, num período de tempo representável 
apenas à escala geológica (geralmente milhões de anos, ou seja, não renováveis à 
escala humana). Atualmente os combustíveis fósseis têm vindo a ser usados em grande 
escala na produção de energia através dos processos termoquímicos (combustão, 
gasificação e pirólise), pelo que estes processos contribuem enormemente para o 
aumento da concentração de CO2 na atmosfera. 
Gases com efeito de estufa, como o CO2 e o metano (CH4), têm grande influência nas 
mudanças climatéricas. Sendo as maiores fontes de emissões de CO2 a indústria de 
geração de calor (41%), transportes (23%) e indústrias de manufatura e construção 
(21%) (Renganathan, Yadav, Pushpavanam, Voolapalli, & Cho, 2012). 
Um dos aspetos com que as sociedades mais desenvolvidas tecnologicamente se 
debatem é a chamada dissociação entre o crescimento económico e o uso de recursos 
naturais ou ainda entre a sustentabilidade ambiental, e o crescimento populacional e/ou o 
crescimento do consumo de energia primária. Assim, a procura por soluções que 
dissociem estes fatores deve ser crescente. 
1.1.1 UTILIZAÇÃO DA ENERGIA PRIMÁRIA E FINAL NO MUNDO  
Toda a energia utilizada diretamente ou a que é sujeita a transformação para outras 
formas energéticas resulta da soma das importações com a produção doméstica, 
retirando as saídas e variação de stocks.  
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A utilização de energia final corresponde ao consumo final observado. A energia final 
representa a energia que é consumida não em atividades de conversão de combustível 
ou transformação, e, que os produtos energéticos são considerados consumidos e não 
transformados em outros, ou seja, desaparecem do balanço. O sector industrial é o que 
mais consome energia final.  
O consumo mundial de energia primária cresceu 2,5% em 2011, praticamente em linha 
com a média dos últimos 10 anos, sendo que o consumo nos países da OCDE caiu 0,8%, 
o terceiro declínio nos últimos quatro anos, enquanto nos países fora da OCDE o 
consumo cresceu 5,3%, em linha com a média de 10 anos. O crescimento do consumo 
mundial desacelerou em 2011 para todos os combustíveis, assim como o consumo total 
de energia para todas as regiões. 
A Figura 1.1 mostra a evolução do consumo total de energia primária no Mundo entre 
1986-2011 (BP, 2012). 
 
Figura 1.1 - Evolução mundial do consumo anual de recursos energéticos, em unidades Mtep. (Fonte: 
REN21, 2012). 
Pela Figura 1.1 pode ver-se que o consumo de recursos energéticos tem vindo a 
aumentar, sendo o carvão a fonte que mais aumentou.  
Segundo dados da REN21, relativos ao ano de 2011, a utilização de energias não 
renováveis na produção de eletricidade corresponde a cerca de 79,7%, seguida da 
hidroelétrica como renovável (Figura 1.2) (REN21, 2012). 
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Figura 1.2 – Estimativa da produção mundial de 
eletricidade em 2011. (Fonte: REN21, 2012). 
Figura 1.3 – Contribuição das energias renováveis 
para a produção de eletricidade na EU-27 em 2010 
(Fonte:REN21, 2012).  
Quanto às energias renováveis a nível mundial, em 2010, a energia hidráulica ou hídrica 
representava cerca de 57% da energia primária para produção de eletricidade, seguida 
da eólica e da biomassa (Figura 1.3). 
1.1.2 UTILIZAÇÃO E CONSUMO DE RECURSOS ENERGÉTICOS EM PORTUGAL 
No ano de 2011, em Portugal, o petróleo foi de longe o combustível mais consumido, 
tanto como energia primária como energia final sob a forma de produtos derivados de 
petróleo (Figura 1.4). Contudo, a principal constatação é o baixo consumo de carvão, que 
é quase inexistente na utilização de energia final. O carvão utilizado em Portugal é na sua 
maioria importado, com 2 442 905 tep em 2011. 
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Figura 1.4 - Comparação do consumo de energia primária e final em Portugal no ano de 2011. (Fonte: DGEG, 
2011). 
À semelhança da maioria dos países em 2011, em Portugal registou-se uma queda no 
consumo de energia primária e final (Figura 1.5). A energia final teve uma queda de 4,5% 
devido à redução do consumo de derivados do petróleo, enquanto a energia primária 
apenas caiu 1%, sendo menos sentida devido ao aumento do consumo de carvão na 
produção de energia elétrica em centrais térmicas (DGEG, 2011). O consumo global de 
combustíveis fósseis no ano de 2011, quando comparado com período homólogo do ano 
anterior, apresentou uma diminuição significativa de -3,1%. Este decréscimo global, 
apesar do aumento muito significativo do consumo de carvão de +51,6% devido à maior 
utilização pelas centrais térmicas a carvão, deve-se à elevada redução dos consumos 
nos restantes produtos (DGEG, 2012). 
Os dados relativos ao consumo de carvão em Portugal, correspondem apenas ao carvão 
mineral, que engloba a hulha, a antracite e o carvão de coque. 
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Figura 1.5 – Evolução dos consumos de energia primária e final em Portugal (ktep). (Fonte: DGED, 2011). 
A subida da dependência energética em 0,4% de 2010 para 2011, deveu-se sobretudo ao 
aumento do consumo de carvão na produção de energia elétrica, para compensar a 
redução na produção hídrica. 
A dependência energética calcula-se pela expressão: 
-
[%] .100
 
Import Export
Dependência energética
CEP NMI AI
    Eq. 1.1 
Em que: 
Import= Importações 
Export= Exportações 
CEP= Consumo de Energia Primária  
NMI= Navegação Marítima Internacional  
AI= Aviação Internacional 
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Figura 1.6 – Evolução da dependência energética em Portugal. (Fonte: DGEG, 2011). 
Como se pode observar pela Figura 1.6, a dependência energética de Portugal face aos 
restantes países tem vindo a diminuir, contudo é ainda muito significativa, com cerca de 
77%. 
Quanto à produção de energia elétrica em Portugal, esta tem vindo a aumentar com um 
aumento da contribuição das fontes renováveis à semelhança de muitos outros países 
mais industrializados. No entanto, a utilização de processos térmicos continua a ter a 
maior parcela (Figura 1.7). 
 
Figura 1.7 – Evolução da produção de eletricidade em Portugal entre 1999 e 2011 (com correção de 
hidráulica). (Fonte: DGEG, 2011). 
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1.2 CARVÃO COMO COMBUSTÍVEL SÓLIDO 
As reservas de carvão podem assegurar as necessidades globais para o seculo XXI, cuja 
disponibilidade é significativamente superior à do petróleo e do gás natural (Thielemann, 
Schmidt, & Peter Gerling, 2007). As principais reservas de carvão encontram-se 
sobretudo na Ásia (nomeadamente China e India) e portanto, prevê-se o 
desenvolvimento económico destas potências. As reservas de carvão são muito 
dispersas ao longo do globo e o seu fornecimento não é concentrado para apenas 
algumas regiões, como é o caso do gás natural e do petróleo. Contudo, os principais 
países exportadores, Indonésia, Austrália, Rússia, África do Sul, Colômbia e Estados 
Unidos da América, são politicamente estáveis o que facilita as trocas comerciais deste 
combustível sólido. No entanto, o facto de cerca de 90% das exportações de carvão 
provirem de apenas estes seis países sugere a necessidade de uma maior diversificação  
O carvão fornece atualmente 40% das necessidades atuais de eletricidade, aparecendo 
como a segunda fonte de energia primária mais consumida depois do petróleo, sendo a 
fonte de energia que mais cresceu desde início do seculo XXI. O consumo de carvão 
aumentou em cerca de 60% a partir de 4 600 milhões de toneladas (Mt) em 2000 para 
uma estimativa de 7 200 Mt em 2010 (IEA, 2012), correspondendo a um crescimento de 
5,5% ao ano. No entanto esse crescimento é desigual, enquanto o consumo de carvão 
estagnou entre os países da OCDE desde o início deste século, o aumento no consumo 
global de carvão é impulsionado principalmente pelas economias em desenvolvimento, 
como China e Índia (IEA, 2012). 
O carvão não permite uma utilização direta sendo de difícil manuseamento, ao contrário 
do gás natural, por exemplo. Embora estimativas prevejam o gás natural como o 
combustível fóssil que terá um crescimento mais acentuado nas próximas décadas, o 
carvão deverá manter uma contribuição significativa na produção de energia elétrica. 
Para efeitos de produção de combustíveis adequados aos meios de transporte dotados 
de sistemas de propulsão térmica (motores de combustão interna) (Neves, 2007) tem 
sido crescente o interesse deste recurso energético na comunidade científica, através de 
processamento por pirólise, gasificação ou síntese. 
Existem muitos tipos de carvões, que podem ser distinguidos pelas suas propriedades 
físicas e características químicas que determinam sua adequação para várias utilizações. 
O carvão contém carbono, hidrogénio, azoto, enxofre e oxigénio que estão presentes 
como matéria orgânica carbonosa, sendo que a combinação destes elementos, da 
matéria volátil, cinzas e água podem variar consideravelmente de carvão para carvão. No 
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entanto, é o conteúdo de carbono fixo e matéria volátil associada que controla o seu valor 
energético e que o tornam um importante recurso energético fóssil. O teor de carbono 
fixo, geralmente influencia o conteúdo energético do carvão, pois quanto maior for este 
teor, mais elevado será o seu poder calorifico (OECD, IEA, & Eurostat, 2004). 
Durante a sua génese na ausência de oxigénio, o carvão pela ação da temperatura e 
pressão é submetido a uma contínua evolução, a partir de biomassa vegetal para dar 
turfa, lenhite, hulha ou carvão betuminoso e, finalmente, antracite sendo que esta 
evolução ocorre com aumento do teor de carbono. Carvões com baixo teor de carbono, 
tais como turfa são materiais friáveis com uma aparência maçante de terra, 
caracterizados por altos níveis de humidade e baixo teor de carbono e, portanto, um 
baixo conteúdo energético. Carvões com alto teor em carbono são tipicamente mais 
difíceis de encontrar e mais fortes, muitas vezes têm um aspeto vítreo preto (brasas 
brilhantes). Assim, a hierarquia crescente é acompanhada por um aumento do carbono e 
conteúdo de energia e uma diminuição no teor de humidade do carvão, com a antracite a 
figurar na parte superior da escala de classificação. 
O carvão mineral que se extrai da natureza é uma rocha com características físicas e 
químicas bastante diversificadas que limitam o número de processos de utilização direta 
como combustível. Uma alternativa a esta situação passa pelo processamento do carvão 
para a produção de outras substâncias, nomeadamente substâncias combustíveis 
gasosas, onde pontificam o hidrogénio (H2) e o monóxido de carbono (CO).  
1.3 CONVERSÃO ENERGÉTICA DE COMBUSTÍVEIS SÓLIDOS 
O quadro apresentado nas secções anteriores sobre a evolução dos recursos energéticos 
e as suas aplicações, traduz uma preocupação global crescente em relação às previsões 
energéticas futuras, devido ao intensivo consumo fóssil, que como se viu são recursos 
esgotáveis e de difícil aproveitamento em curto/médio prazo em novas formas de energia. 
Ao nível da utilização final a procura reside sobretudo em combustíveis derivados de 
petróleo, no gás natural e eletricidade.  
O futuro da conversão energética de combustíveis sólidos deve passar pela utilização de 
carvão, biomassa e resíduos, para produção de eletricidade, energia térmica e produção 
de produtos energéticos destinados ao sector dos transportes na forma de produtos 
energéticos líquidos derivados do petróleo (gasóleo e gasolina) (IEA, 2012). Em 
processos de gasificação, tem vindo a ser estudada uma ampla utilização de 
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combustíveis, desde biomassa, carvão vegetal ou mineral, ou mesmo combustíveis 
derivados de resíduos p.e. lamas secas ou pneus de automóveis. 
A eficiência de conversão energética de centrais termoeléctricas a vapor tem sido alvo de 
melhoramentos significativos nas últimas décadas. Em 1900 as centrais em operação nos 
EUA apresentavam eficiências inferiores a 10 %, tendo-se alcançado nos 60 anos 
seguintes, o patamar de 40 % (baseado no PCI), sobretudo à custa do desenvolvimento 
tecnológico dos reatores de combustão (Yeh & Rubin, 2007). Trata-se da eficiência típica 
de centrais com condições de vapor subcríticas, pois caso se disponha de condições 
supercríticas para o vapor, tipicamente 25 MPa e 565ºC, é possível atingir eficiências 
superiores de 42-45 % (Beér, 2007). No Japão e na Europa onde os preços do carvão 
são mais altos, tem-se investido em centrais a operar com condições de vapor de 28-30 
MPa e 600ºC (ultra supercríticas) com eficiências superiores a 45 % (García-Serna, 
García-Merino, & Cocero, 2007; Jin, Lu, Guo, Cao, & Zhang, 2010; Neves, 2007). Um 
sistema de pirólise, seguido de um reator de oxidação com oxigénio e, depois de um 
reator catalítico para altas eficiências de gaseificação, consegue até 96% de eficiência a 
673K e 25,7MPa com tempos de residência total de cerca 1 min (García-Serna et al., 
2007).  
As indústrias de conversão termoquímica produzem uma mistura de CO/CO2 como 
coproduto indesejável, o qual é queimado num forno de recuperação de uma quantidade 
valiosa de energia e, quando esgotado, é emitido para a atmosfera. A eficiência em 
termos ambientais, nestas condições, é sempre inferior a 17%. 
Nas secções seguintes far-se-á uma breve apresentação das principais tecnologias para 
a conversão energética de combustíveis sólidos, principalmente carvão, baseados 
sobretudo em processos de combustão e gasificação e a sua integração no IGCC 
(Integrated Gasification Combined Cicle). 
1.3.1 REATORES DE CONVERSÃO TÉRMICA 
Os esforços atuais na conversão energética, centram-se sobretudo no melhoramento da 
eficiência e potência, a par de uma redução de custos de investimento. No caso dos 
reatores de combustão/gasificação o melhoramento da sua eficiência, no que toca às 
suas propriedades termodinâmicas (temperatura e pressão) e dos permutadores de calor 
tem sido uma constante (Beér, 2007). 
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Contudo, o melhoramento da eficiência pode ter algumas implicações negativas como por 
exemplo: (i) a diminuição do excesso de ar tem implicações ao nível da conversão do 
combustível e da emissão de poluentes (COV, CO, alcatrões, etc.); (ii) a ocorrência de 
óxidos de enxofre nos gases de exaustão pode dar origem a vapores de ácido sulfúrico, o 
qual aumenta a temperatura de orvalho da mistura gasosa e, portanto, a temperatura 
mínima admissível para o efluente gasoso; (iii) o aumento das condições p-T do vapor 
provoca maior desgaste nos tubos do gerador de vapor (Neves, 2007). 
O tipo de reator de combustão é a principal variante das centrais termoelétricas baseadas 
no ciclo de Rankine, e podem ser classificados em quatro tipos principais: (i) reatores de 
leito fluidizado; (ii) reatores de combustível pulverizado; (iii) reatores de leito fixo (ou de 
grelha) e (iv) reatores de ciclone. Os dois primeiros tipos têm sido os mais usados em 
centrais térmicas (Beér, 2007), sendo que os reatores de combustível pulverizado têm 
alcançado potências até 1000 MW, enquanto os leitos fluidizados recebem geralmente 
aplicações até 350 MW.  
Os sistemas de ciclo combinado (Rankine e Brayton) têm merecido bastante interesse, 
tendo sido já propostos alguns modelos de integração destes ciclos assentes em 
tecnologias de gasificação de combustíveis sólidos. 
A gasificação afigura-se mesmo como um processo importante no futuro dos sistemas 
energéticos, pois permite a utilização de uma ampla gama de combustíveis sólidos 
(carvão, biomassa e resíduos). É um processo que decorre a altas temperaturas, onde 
para além da desvolatilização/pirólise do combustível ocorre o ataque do combustível 
com agentes de gasificação específicos (como o H2O, CO2, O2 ou NO) para produzir uma 
mistura gasosa enriquecida em H2, CO ou CH4 (após tratamento) conhecido como gás de 
síntese. 
A gasificação incorpora-se nas novas centrais termoelétricas de ciclo combinado 
conhecidas por IGCC (Integrated Gasification Combined Cicle), em que o funcionamento 
da turbina a gás (i.e. o único local onde efetivamente ocorre combustão) é suportado pela 
gasificação direta do combustível sólido, no sentido de o converter em gás de síntese. No 
sentido de controlar as emissões de GEE, estes sistemas têm sido sobretudo propostos 
para o aproveitamento de carvão (i.e. o combustível fóssil com maior produção de CO2 
por unidade de energia), que integra tecnologias destinadas à captura de CO2. Segundo 
a Agência Internacional de Energia (IEA) é possível alcançar eficiências da ordem de 38-
40 % em centrais IGCC equipadas para a captura de CO2 (IEA, 2012), tratando-se da 
eficiência típica das centrais atuais de ciclo simples (i.e. Rankine). As tecnologias de 
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captura e sequestro de CO2 envolvem por exemplo absorção, adsorção, criogenia, 
carbonatação e membranas.  
A maioria dos estudos de gasificação de biomassa ou de carvão são realizados em 
controlo cinético e em reatores simples onde as limitações à transferência de calor e de 
massa não são significativos, isto é, em escalas laboratoriais. O reator mais comum 
nestes estudos, o Thermo Gravimetric Analysis (TGA) (Figura 1.8), e em que a 
temperatura e concentração dos gases são determinantes. Contudo, em processos 
industriais com partículas maiores que 1mm, a reação de gasificação é também 
controlada pela transferência de massa e de calor. Assim, a extrapolação para regimes 
industriais não é fácil, pois a modelação da transferência de calor e massa intrapartículas 
é bastante complexa e importante, e altamente dependente da estrutura do carvão, i.e. 
da área superficial ativa, porosidade e tortuosidade (van de Steene, Tagutchou, Escudero 
Sanz, & Salvador, 2011). 
 
Figura 1.8 - A utilização de diferentes tipos de unidades na literatura para a gasificação do carvão com CO2. 
(Fonte: Irfan et al., 2011). 
Neste trabalho referente aos processos de gasificação de carbonizados, utiliza-se o 
reator de leito fluidizado a nível laboratorial, que contempla um reator de mistura perfeita 
(CSTR), constituído por sólidos reativos e sólidos inertes (leito) suspensos e misturados 
num escoamento de gás ascendente (gás de fluidizarão) com uma determinada 
velocidade superficial; e um segundo do tipo pistão (PFR), caracterizado pelas bolhas de 
gás em fluxo contínuo e ascendente ao longo do leito. Assim, surgem diferentes regimes 
de fluidização, com leitos borbulhantes ou circulantes (Figura 2.5) (Kunii & Levenspiel, 
1991) os quais apresentam velocidades superficiais típicas de <3 m.s-1 e 4-10 m.s-1, 
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respetivamente (Beér, 2007). Beér (2007) estima ainda que a maior parte dos reatores de 
leito fluidizado industrias sejam do tipo circulante.  
As temperaturas de operação típicas dos leitos fluidizados laboratoriais para efeito de 
estudos são da ordem de 800-950ºC. O fato de serem temperaturas relativamente baixas 
em comparação com as temperaturas de operação de outros reatores, particularmente no 
caso de combustão, reduz os problemas associados à fusão das cinzas nas superfícies 
expostas ao ambiente reativo e à desfluidização do leito. As vantagens deste modelo de 
reatores, prendem-se também com a uniformidade e estabilidade de temperaturas no 
leito (i.e. condições isotérmicas), bem como boas condições de turbulência e portanto 
melhor contacto gás-sólido e mais área superficial total disponível para ocorrer reação, 
bem como alta velocidade de transferência de calor e de massa, sendo usados em larga 
escala (Xu, Pang, & Levi, 2011). Como desvantagem destaca-se a emissão de níveis 
superiores de CO2, a temperaturas de operação baixas e às quais não há conversão, 
bem como a difícil manipulação, perda de massa de carbono pelo tubo de exaustão, o 
arrastamento de partículas finas da superfície do carvão coeso e possibilidade de fusão 
das cinzas (Irfan, Usman, & Kusakabe, 2011). 
1.3.2 COMBUSTÃO DE COMBUSTÍVEIS SÓLIDOS  
A combustão é de longe o processo de conversão energético de combustíveis sólidos 
mais conhecidos e usado. Este promove o consumo total do sólido, e ocorre num período 
de tempo determinado que depende principalmente da temperatura e da concentração de 
oxigénio no gás de combustão. No entanto, este processo de conversão tem associada a 
libertação de grande quantidade de poluentes para a atmosfera, principalmente CO2. 
Assim, as pesquisas inerentes a este processo são uma constante, tendo surgido 
recentemente o termo oxicombustão (apresentado no ponto seguinte), que aplica uma 
técnica cujo objetivo principal é o controlo da emissão de CO2.  
1.3.3 OXICOMBUSTÃO DE COMBUSTÍVEIS SÓLIDOS 
Uma das mais promissoras alternativas à combustão tradicional é a oxicombustão, que 
utiliza oxigénio puro em vez de ar para a combustão, em particular na conversão 
energética de carvão. O resultado é a emissão de efluente contendo CO2 relativamente 
puro, pronto para a captura, armazenamento ou utilização direta (AirLiquide, 2008), esta 
técnica está a ser uma das tecnologias de captura de CO2 líder na indústria de geração 
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de energia. O comburente é uma mistura de oxigénio e gás recirculado resultante da 
oxicombustão (CO2, H2O, O2) (Murphy & Shaddix, 2006). Nestas circunstâncias, os 
produtos de combustão podem ser tratados, e recirculados ou armazenados em vez de 
serem libertados para a atmosfera, como sucederia caso fosse usado ar de combustão. 
Uma outra grande vantagem da oxicombustão, prende-se com a possibilidade do uso da 
mesma tecnologia de combustão convencional na oxicombustão, com algum acréscimo 
de infraestruturas. 
A natureza muito ácida do gás da oxicombustão pode provocar corrosão nos materiais e 
condutas que o transportam e não invalida a utilização de filtro de mangas e lavador de 
gases. A oxicombustão apresenta uma reduzida eficiência de aproveitamento de energia 
comparativamente ao uso de ar durante a combustão de carvão pulverizado (tecnologia 
atualmente utilizada), dada a necessidade de construção de uma instalação 
relativamente grande para separação do oxigénio que consome quantidades 
significativas de energia. 
Com a crescente necessidade global de controlar as emissões de CO2, a oxicombustão 
poderá ser uma alternativa inovadora, rápida e eventualmente económica de melhoria 
para aplicação às indústrias de conversão energética já existentes (Dhaneswar & 
Pisupati, 2012; Kiga et al., 1997). 
1.3.4 GASIFICAÇÃO DE CARVÃO 
O Integrated Coal Gasification Combined Cycle (IGCC) tem vindo a ser desenvolvido 
para a indústria em várias partes do Mundo tendo em vista a redução das emissões de 
dióxido de carbono (Kajitani, Suzuki, Ashizawa, & Hara, 2006). 
A gasificação surge como um processo de conversão de combustíveis sólidos num 
combustível gasoso de muito mais fácil utilização e com inúmeras aplicações;  
A gasificaçã0 de carvão é um dos processos de conversão que tem como objetivo, a 
produção de gás combustível (dado que é rico em H2 e CO) através da ação de um 
agente de gasificação a alta temperatura. Os agentes de gasificação mais utilizados são 
o CO2, vapor de água e O2, e os produtos de gasificação podem ser usados como 
combustível ou como matéria-prima para a indústria de síntese. A reação heterogénea de 
gasificação pode ser descrita em três estágios: primeiro, a adsorção do gás de 
gasificação aos sítios ativos e livres da partícula sólida; segundo, a reação carbono-gás 
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reagente e finalmente, dessorção dos produtos gasosos (CO, H2 e CO2) e ocorre 
normalmente a temperaturas bastante elevadas.  
Entre os gases com efeito de estufa, o CO2 emitido para atmosfera resultante dos 
processos de queima de combustíveis fosseis contribui com cerca de 82% para o 
“aquecimento global” (Dhaneswar & Pisupati, 2012). Assim, a utilização de CO2 como 
agente de gasificação pode ser uma alternativa interessante para a produção de 
monóxido de carbono (CO), que num balanço geral ao processo tem uma contribuição 
positiva na eficiência dos processos de conversão de sólidos. Da reação de gasificação 
de carvão com CO2, mais conhecida por Boudouard reaction, resultam CO e CO2, como 
produtos numa reação que não é completa, pois depende do equilíbrio químico, da 
transferência de massa e da cinética. A obtenção de maiores quantidades de CO (usado 
para preparar gás de síntese), consegue-se quanto maior for a conversão do CO2 em CO 
(secção 2.2.1.1).  
A água é também um possível agente de gasificação de carvão, sob a forma de vapor 
dando origem a H2, CO e CO2 em proporções que dependem do tempo de contacto, da 
temperatura e da concentração de vapor de água que é usada para a gasificação. 
Normalmente o vapor de água é produzido em aparelhos externos ao reator onde irá ser 
injetado, no entanto não é armazenado, mas sim imediatamente injetado no reator. Nesta 
reação produz-se gás de síntese, cujo grande interesse por este gás deriva do facto de 
ser a matéria-prima fundamental para a síntese de todo o tipo de compostos orgânicos, 
incluindo combustíveis sintéticos. A reação heterogénea entre os carbonizados e o vapor 
de água será estudada mais em detalhe na secção 2.3.2. 
As reaç~pes de gasificação do carvão com CO2 e/ou vapor de água, juntos ou 
individualmente, a cerca de 1000ºC, podem ocorrer no mesmo reator no mesmo instante 
(Kajitani et al., 2006).  
1.3.4.1 FENOMENOLOGIA DAS REAÇÕES DE GASIFICAÇÃO DE CARVÃO 
Investigações relacionadas com processos de gasificação em macroescala, têm 
verificado uma diminuição da velocidade de reação com o aumento do tamanho das 
partículas, que sugere a presença de limitações para tamanhos críticos, que depende da 
natureza do reagente sólido e da reação cinética intrínseca (van de Steene et al., 2011). 
A forma das partículas (esféricas, cilíndricas, lascas, etc.) também parece significativa na 
reatividade e transferência de massa e calor. Numa comparação entre gasificação com 
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partículas esféricas e com lascas para o mesmo volume, conclui-se que as partículas 
esféricas são menos reativas (Groeneveld & van Swaaij, 1980). Assim, alguns autores 
(Henriksen, Hindsgaul, Qvale, Fjellerup, & Jensen, 2006; van de Steene et al., 2011) 
investigaram o comportamento de partículas de madeira com forma de paralelepípedo, 
tendo observado que a reatividade foi consideravelmente maior quando as partículas 
eram posicionadas com as fibras na direção do caudal de gás de gasificação. Este 
fenómeno é particularmente associado a madeira devido à sua grande anisotropia 
(dependência da direção de medição).  
A explicação pode residir, na origem dos diferentes tipos de carvão, na respetiva 
estrutura com diferentes reatividades intrínsecas, e área superficial disponível, que tem 
vindo a ser muito discutido e que se revela como o fator mais determinante na quantidade 
de átomos de carbono ativos, e portanto que intervêm na reação e que determinam a 
velocidade de reação química. A velocidade com que uma amostra de carvão é 
gasificada depende da reatividade e da área superficial, esta última tem sido alvo de 
debate nos últimos anos, sendo maior quanto maior a reatividade do combustível 
expressa em g.s-1.m-2 e permitiu estreitar a gama de energias de ativação para vários 
carvões, tendo a grafite (com grande percentagem de carbono) a maior reatividade, 
enquanto carvões vegetais com baixo teor de carbonos possuem baixa reatividade 
(Marsh & Rodríguez-Reinoso, 2006). 
O efeito do tamanho das partículas na gasificação de carbonizados é escasso a baixas 
temperaturas, mas elevado a altas temperaturas. Numa massa de partículas pequenas a 
reatividade é maior que na mesma massa de partículas grandes, pois a área disponível é 
maior sendo mais visível a altas temperaturas. Este facto mostra então, que a difusão nos 
poros tem um papel mais importante a altas temperaturas em partícula grandes. A reação 
é controlada pela difusão nos poros a altas temperaturas, existindo portanto a 
necessidade de avaliar o fator de eficiência (η) que é dependente da temperatura. Altas 
temperaturas diminuem o fator de eficiência, sendo que a baixas temperaturas se 
aproxima da unidade e que mostra a zona de controlo cinético. A sua diminuição de η 
com o aumento das temperaturas indicia a passagem para uma região cuja reação é 
essencialmente controlada por difusão na matriz porosa das partículas reativas (Mani, 
Mahinpey, & Murugan, 2011).  
A dependência da pressão absoluta é pouco relevante, estudos indicam alguma diferença 
apenas a altas pressões de operação, entre 20,0 e 30,0 MPa, ou seja, um ligeiro 
Gasificação de carbonizados em leito fluidizado  
18  Departamento de Ambiente e Ordenamento 
aumento da constante de velocidade de reação heterogénea (García-Serna et al., 2007). 
Assim, neste trabalho o leito será operado à pressão atmosférica.  
As pressões parciais dos gases envolvidos têm grande influência nas reações químicas 
heterogéneas (ver secção 2.2.1), pois aumentam a velocidade de conversão e portanto, 
diminui o tempo que uma partícula demora a ser totalmente convertida. Contudo, pode 
surgir inibição pelos produtos em determinadas condições de temperatura e de razão de 
pressões parciais reagentes/produtos. 
1.3.4.2 REATIVIDADE DO CARVÃO 
Vários fatores influenciam a reatividade das partículas reativas, tais como: a estrutura dos 
poros; a atividade catalítica das cinzas associadas; e da composição em carbono fixo 
(Scott, Davidson, Dennis, Fennell, & Hayhurst, 2005), mas também concentração em 
metais alcalinos e alcalino-terrosos e particularmente no caso de carbonizados, a 
estrutura da partícula. No entanto, a importância dos metais aumenta, com a diminuição 
da percentagem de carbono (C < 80%) (Dhaneswar & Pisupati, 2012; Li, 2007; Tay & Li, 
2010). 
A velocidade da reação de gasificação pode ser aumentada na presença de Na, K, Ca 
(Dhaneswar & Pisupati, 2012). Ou seja, o tratamento dos carbonizados com substâncias 
catalisadoras, como Na2CO3, Li2CO3, K2CO3, óxidos de ferro, entre outras (Irfan et al., 
2011; Tay & Li, 2010) pode ser benéfico para a eficiência da reação de gasificação, pois 
tem um efeito catalítico nas partículas reativas e aumenta a área superficial de contacto. 
O efeito catalítico do Li2CO3 é significativamente maior que os restantes, aparecendo um 
efeito sinérgico entre Li e K, ou Na, que aparece a temperaturas superiores a 1300 K 
(Dhaneswar & Pisupati, 2012). Assim, o modelo unreacted shrinking core é adequado 
para a análise da cinética de gasificação catalítica das amostras de carvão, na presença 
de carbonatos de metais alcalinos, este modelo é inadequado, no entanto, para avaliar o 
efeito catalítico apenas pela energia de ativação obtida a partir dos cálculos cinéticos 
(Meng, Wang, Yang, Ying, & Chang, 2011).  
Outro parâmetro que define a reatividade do carvão é a área BET (Brunauer-Emmett-
Teller) que é tanto maior quanto maior é o teor de carbono, enquanto pelo contrário o raio 
médio dos poros diminui com o aumento deste teor. Os poros do carbonizado permitem o 
acesso do reagente gasoso ao interior da partícula, aumentando a área superficial 
disponível, sendo que os macroporos (di>50nm), dominam em carvão com baixo teor de 
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carbono e os microporos (di<0,8nm ou 0,8<di<2nm) com alto teor. Uma possível razão 
para a área de superfície BET ser elevada em carvão com elevado teor de carbono, pode 
ser devido ao alargamento e coalescência de micro e macroporos e criação de novos 
mesoporos (2<di<50nm) durante o processo de desvolatilização (Dhaneswar & Pisupati, 
2012). Contudo, carvões com mais microporos, tem mais átomos de carbono ativos e 
portanto a reatividade é maior (Marsh & Rodríguez-Reinoso, 2006; Pelekani & Snoeyink, 
2000). 
1.3.4.3 FORMAÇÃO DE SOOT  
A formação de soot ou fuligem em reações de conversão de carvão, está normalmente 
associada à presença de hidrocarbonetos (principalmente C2H2).  
Na realização experimental deste trabalho deparou-se com a presença de partículas de 
soot, o que levou a fazer uma pesquisa bibliográfica sobre este assunto. No entanto, não 
houve possibilidade de fazer ensaios experimentais com o pretexto de procurar as 
condições em que de facto ocorre a sua formação. Assim, segue de seguida uma revisão 
bibliográfica para este assunto.  
A soot é normalmente um produto indesejável em muitos sistemas de combustão como 
partículas finas podendo provocar problemas respiratórios e mesmo mortalidade. Estando 
no entanto mais associada a processos de combustão, é também reportada em 
processos de gasificação com CO2 e vapor de água (Stanmore, Brilhac, & Gilot, 2001). 
Em reações de gasificação com gases como O2, CO2, H2O e NO os produtos podem ser 
desde soot, alcatrão (PAH), e H2/CO/CO2/hidrocarbonetos. O aumento da concentração 
de vapor de água para a razão H2O/C=1, em ambiente de combustão leva à diminuição 
da formação de soot e diminuição da formação de CO e H2, mas aumento de CO2. 
Em partículas como o carvão, a soot é formada por pirólise de materiais sub-betuminosos 
quando submetidos a desvolatilização. Assim, neste trabalho o carvão vegetal foi também 
ele submetido a desvolatilização, podendo ter surgido logo ai a formação da soot por um 
processo semelhante à reação aqui em estudo (R 2.2). 
A soot forma-se por aglomerados normalmente esféricos com diâmetro de 10–50 nm 
(Figura 1.9). A superfície das esferas adere ao material de hidrocarboneto ou fração 
orgânica solúvel (SOF) e material inorgânico (principalmente sulfatos).  
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Figura 1.9 – Imagens SEM da estrutura da soot a 1200ºC (a) e a 1400ºC (b). (Fonte: Septien et al., 2012). 
A tendência da reação de formação de soot com H2O e CO2 é da mesma ordem do O2, 
sendo que Stanmore et al. (2001) reporta o aumento da área superficial da soot em 
gasificação com H2O e CO2, mas não explica o mecanismo de formação. 
Para concluir, pouco se sabe sobre a formação de soot em ambientes cujo único gás 
reativo é o CO2.  
1.3.4.4 PRODUÇÃO DE GÁS DE SÍNTESE 
A gasificação é um processo termoquímico em que ocorre primeiramente 
desvolatilização/pirólise do combustível, seguido pela gasificação do carbonizado 
produzido com um gás agente de gasificação (p.e. O2, CO2 ou H2O ou suas misturas), de 
forma a obter produtos ricos em CO e H2 em proporção adequada a um dado objetivo 
(por exemplo: produção de gás de síntese). 
A principal utilização do CO2 é na manufatura de alguns produtos químicos como a ureia, 
metanol e ácido acético. Outro modo de uso é na produção de gás de síntese usado na 
produção de energia para turbinas ou em células de combustível de óxidos sólidos. O 
CO2 pode também ser usado diretamente ou juntamente com vapor de água ou oxigénio 
para gasificar biomassa ou carvão e produzir gás de síntese. Contudo, o CO2 não é um 
agente de gasificação muito usado industrialmente pois a reação com o carbono sólido 
(Boudouard reaction) é altamente endotérmica. O CO obtido por este processo, tem 
como principal finalidade o uso na indústria química. As reações usando o CO estão 
entre os métodos mais seletivos para introduzir quimicamente oxigénio contendo grupos 
funcionais em substratos orgânicos (García-Serna et al., 2007). 
Susana Pereira 
Universidade de Aveiro  21 
O CO2 como agente de gasificação do carvão para produzir gás de síntese pode ver-se 
como uma forma de reciclagem do CO2, mitigando assim o efeito que apresenta no 
ambiente ao nível das alterações climáticas, apresentando as seguintes vantagens 
(Renganathan et al., 2012): 
 Ao contrário do vapor de água, não necessita de energia para a vaporização; 
 Uma ampla gama da razão H2/CO de gás de síntese pode ser alcançada para 
atender a diferentes aplicações; 
 O uso de CO2 em carvões reativos resulta na produção de mais voláteis e 
portanto numa gasificação mais eficiente; 
 O uso de CO2, em vez de azoto, juntamente com o O2 para a gasificação resulta 
em gases de combustão com alta percentagem de CO2 adequada para a 
recuperação direta e reciclagem do CO2 ou sequestro. 
1.4 OBJETIVOS DA DISSERTAÇÃO  
A gasificação de carvão é um tema bastante amplo e complexo a avaliar pelo número e 
diversidade de trabalhos que são publicados todos os anos nas diferentes revistas que de 
algum modo tratam do assunto.  
Para limitar o âmbito do trabalho, foi definido como objetivo principal o estudo da reação 
de gasificação de um carbonizado de biomassa com CO2, a partir do ensaio de um reator 
de leito fluidizado borbulhante laboratorial. 
Para este efeito, estudou-se o papel das condições de operação em termos da 
velocidade de reação heterogénea entre uma mistura binária de CO2 em gás inerte com 
partículas sólidas de material carbonáceo obtido por pirólise prévia de biomassa de 
madeira. Neste âmbito entendeu-se avaliar o efeito da temperatura de reação, a 
dimensão das partículas de carbonizado e a concentração de agente de gasificação. 
Considerou-se ainda importante tentar localizar o modo como a reação gás-sólidos 
ocorre nas partículas tendo em vista a validação de um modelo teórico já desenvolvido. 
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2 MODELIZAÇÃO DA GASIFICAÇÃO DE CARBONIZADOS EM LEITO 
FLUIDIZADO 
2.1 INTRODUÇÃO 
Nas reações químicas heterogéneas, a transformação de reagentes em produtos envolve 
pelo menos duas fases (i.e. um sistema bifásico), entre as quais ocorrem interações ao 
nível da transferência de massa e energia. Neste trabalho, o objeto de estudo incide na 
reação química heterogénea entre o dióxido de carbono e um carbonizado poroso, 
preparado a partir da desvolatilização de carvão vegetal comercial. 
De um modo geral, nas reações heterogéneas entre um gás e um sólido, como é o caso 
deste estudo, ocorre numa sequência de passos a saber (P. Coelho & Costa, 2007): 
1. Transporte das moléculas de reagente para a superfície por convecção e/ou 
difusão; 
2. Adsorção das moléculas de reagente na superfície; 
3. Reação(ões) elementar(es) envolvendo várias combinações de moléculas 
adsorvidas na própria superfície e as moléculas na fase gasosa; 
4. Dessorção das moléculas de produtos da superfície; 
5. Transporte das moléculas de produtos para longe da superfície por convecção 
e/ou difusão. 
Onde os passos 1 e 5 tratam-se com os conhecimentos de transferência de massa, 
enquanto os intermédios exigem mais estudo e algumas simplificações para efeito de 
análise.  
A modelação de reações heterogéneas apresenta algumas dificuldades face à 
modelação da reações homogéneas (i.e. sistemas monofásicos), devido (i) à forma da 
equação que descreve a velocidade de reação química e (ii) ao modo de contacto entre 
fases estabelecido no reator químico heterogéneo. Os processos físicos de transporte 
que podem limitar a velocidade de reação química estão relacionados com os fluxos 
difusivos dentro dos poros das partículas, com os fluxos difusivos através da camada 
limite das partículas e com o modelo de mistura dentro do reator. Para a avaliação do 
efeito do transporte através dos poros das partículas é necessário ensaiar partículas de 
carbonizados de diferentes tamanhos; o efeito do transporte através da camada limite e 
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das condições de mistura do reator poderão ser analisados com diferentes caudais 
molares de reagente e diferentes massas de sólido reativo. As constantes de velocidade 
relativas às reações heterogéneas apresentam dimensões em que intervém a massa ou 
área de sólido ativo. 
A equação cinética da reação é estabelecida a partir duma relação entre a velocidade de 
reação e as variáveis controladoras do processo (como, a temperatura, granulometria e 
natureza dos carbonizados, a concentração de sólidos reativos e de gases). Assim, a 
distribuição de reagentes e produtos entre fases leva à necessidade de adição de um 
conjunto de termos relativos a transferência de massa e energia entre essas fases ou 
mesmo dentro de cada fase. Neste caso de estudo, o objetivo é estabelecer um modelo 
cinético que permita estabelecer a velocidade intrínseca da reação química entre o sólido 
e o reagente gasoso a partir da observação experimental da velocidade global de reação 
num reator de leito fluidizado borbulhante.  
O modelo cinético refere-se à concentração de reagentes na envolvente das partículas 
reativas dada pelo modelo de reator químico heterogéneo considerado e considerando e 
tendo em conta os diferentes mecanismos de transferência de massa até aos locais onde 
a reação química ocorre. O modelo permite assim, tirar as conclusões pretendidas sem 
medir experimentalmente a composição química (em termos de concentração de 
reagente) nos próprios locais da reação, ou seja na superfície interna e externa do sólido, 
pois não seria possível esse procedimento.  
Para além disso, o número e o modo de contato entre fases que ocorrem no reator 
condiciona a composição química local em cada “fase” e portanto, o modelo cinético 
estabelecido. 
2.2 MODELO CINÉTICO DE REAÇÕES QUÍMICAS HETEROGÉNEAS 
A reação química entre uma substância sólida e uma fase fluída (ou gasosa) é uma 
reação heterogénea e ao reator onde essa reação ocorre, chama-se reator heterogéneo. 
Estes reatores permitem a existência de uma “fase” sólida e uma “fase” gasosa 
(doravante denominadas apenas por fase) entre as quais existem interações ao nível da 
transferência de massa e de calor em resultado da reação química.  
Relativamente à transferência de massa não basta que haja uma conversão apreciável, 
que a reação seja possível e rápida, é necessário que os reagentes se possam encontrar 
em concentrações apreciáveis, ou seja que a velocidade de transferência de massa de 
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reagentes para a zona de reação seja grande, tal como a velocidade de remoção dos 
produtos. Assim, em reações químicas heterogéneas no sistema reacional (leito 
fluidizado), os mecanismos que influenciam a velocidade de transferência de massa 
desde a entrada no reator até à superfície de cada partícula de carbonizado deverão 
incluir 
 a difusão dentro dos poros das partículas;  
 a difusão através da camada gasosa que envolve a partícula (camada limite);  
 a transferência de massa para o leito, bem como das bolhas para a emulsão. 
A passagem de um gás com caudal crescente através dos interstícios das partículas de 
um leito dá origem a diferentes regimes hidrodinâmicos de escoamento. O modo de 
contacto gás-solido é complexo e difícil de modelizar, sendo que o conhecimento do 
comportamento hidrodinâmico do leito é indispensável para determinar a cinética das 
reações químicas (Tarelho, 2001). Tarelho (2001) apresenta uma revisão dos principais 
modelos matemáticos de leitos fluidizados em regime borbulhante, que diferem 
essencialmente na complexidade e nas características hidrodinâmicas assumidas. Um 
dos modelos mais simples e mais conhecido é o das duas fases desenvolvido por 
Davidson & Harrison (1963), designadas de bolha e emulsão, a partir do qual (Kato & 
Wen, 1969) Apud Matos (1995) desenvolveram uma extensão a que designaram Bubble 
Assemblage Model. Também Matos (1988, 1995) apresenta dois modelos idênticos ao de 
Davidson & Harrison (1963). Kunni & Levenspiel (1969) apresentam um modelo mais 
complexo, que considera além da fase bolha e emulsão, uma terceira fase constituída 
pela nuvem com a esteira das bolhas, e a partir do qual Grace (1986) desenvolve um 
modelo de duas fases. As variantes entre os vários modelos referem-se quase 
exclusivamente ao número de fases consideradas (bolha, emulsão e nuvem mais esteira) 
e à forma como o gás se escoa em cada uma das fases. 
Neste trabalho não interessa salientar o nível da modelização da hidrodinâmica do leito 
fluidizado. Contudo, a interação entre fenómenos de diferentes escalas é muito intensa e 
torna-se difícil estudar os fenómenos numa dada escala sem recorrer aos de outra. 
Portanto, neste trabalho, à semelhança de Matos (1988, 1995), optou-se por se fazer 
referência apenas ao modelo teórico de gasificação de partículas de carbonizados em 
leito fluidizado borbulhante, em três secções principais a que correspondem quatro 
escalas de modelização (Figura 2.5): 
 Escala I: delimitada pela superfície externa das partículas de carbonizados. 
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Compreende os fenómenos de difusão de reagentes e produtos gasosos nos 
poros das partículas e a reação química heterogénea nas superfícies interna e 
externa das mesmas. O trabalho de modelização a esta escala é apresentado na 
secção 2.4.5; 
 Escala II: delimitada interiormente pela superfície externa das partículas de 
carbonizados e exteriormente pela respetiva camada limite gasosa. O trabalho de 
modelização a esta escala é apresentado na secção 2.4.6, onde se encontra a 
transferência de massa na camada limite de partículas de carbonizados; 
 Escala III: delimitada pela secção do escoamento a uma dada altura do leito. 
Compreende o modelo de escoamento do leito fluidizado, quer nas bolhas quer na 
emulsão, e a transferência de massa entre estas duas regiões. O trabalho de 
modelização a esta escala tem por objetivo determinar a composição química 
local (ou bulk), na emulsão e nas bolhas, a essa cota, sendo apresentado na 
secção 2.6; 
 Escala IV: inclui todo o volume ocupado pelo leito fluidizado em si. Apenas a esta 
escala é possível realizar medições experimentais (observação direta de 
fenómenos, como p.e. a conversão química), quer na base do leito quer à sua 
superfície. O trabalho de modelização a esta escala é apresentado na secção 2.5 
e 2.6. 
2.3 REAÇÕES DE GASIFICAÇÃO  
Neste trabalho, o estudo da gasificação de carbonizados em leito fluidizado realizou-se 
por intermédio da análise de reações químicas heterogéneas entre o dióxido de carbono 
(CO2) e/ou o vapor de água como gases reativos e a interface sólida ou seja a superfície 
das partículas reativas de carbonizado. Assim, o CO2 ou a H2O oxidam a partícula de 
carbonizado, com uma velocidade que depende principalmente da temperatura do leito. 
Estudos à escala industrial (van de Steene et al., 2011) mostraram que a reação de 
gasificação, quer com CO2 quer com H2O, não é limitada pelo fenómeno da transferência 
de calor externo ou interno, enquanto se verificou uma notável limitação da transferência 
de massa interna.  
van de Steene et al. (2011) mostraram que a conversão completa de uma partícula de 
carvão, é mais rápida para temperaturas mais elevadas. O mesmo se aplica à pressão 
parcial dos gases, ou seja, a conversão completa é mais rápida quanto maior é a pressão 
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parcial do gás reagente utilizado. A pressão parcial tanto do CO2 como do CO, aumenta 
sempre que a fração molar de CO2 diminui, contudo, a velocidade de gasificação diminui 
com o aumento da pressão parcial do CO, devido ao seu efeito inibidor como sugerem 
vários autores. Assim, vários estudos (Irfan et al., 2011; Ochoa, Cassanello, Bonelli, & 
Cukierman, 2001) apontam para uma ordem de reação que depende da pressão parcial 
dos gases, dentro da gama 0,2-0,8. 
A maioria dos estudos de gasificação, ocorrem com dois dos gases reagentes em 
conjunto, p. e. O2/CO2 e mais frequentemente CO2/H2O. Na gasificação utilizando ambos 
os gases (CO2 e vapor de água), há autores (Irfan et al., 2011; Umemoto, Kajitani, & 
Hara) que assumem a ocorrência de ambas as reações (R. 2.2 e R. 2.13) nos mesmos 
sítios ativos, enquanto outros assumem que ocorrem em locais separados da partícula 
reativa (Huang et al., 2010), ou mesmo ambas ao mesmo tempo (Irfan et al., 2011). A 
presença de CO2 reduz a velocidade de reação do vapor de água com o carbono, 
assumindo que competem pelos mesmos sítios ativos (Huang et al., 2010). À pressão 
atmosférica, dados experimentais, indicam que as duas reações ocorrem em sítios 
separados. No entanto, a mistura CO2 e vapor de água resulta no máximo de conversão 
de CO2.  
A velocidade de reação de gasificação de carvão, usando vapor de água como gás 
reativo, é maior que usando o CO2 (Figura 2.1), assim é mais favorecida com o aumento 
da temperatura e aumenta portanto a produção de H2 face ao CO.  
 
Figura 2.1 - Comparação da velocidade de gasificação de um carvão betuminoso de Newlands com vapor de 
água e do CO2, a 1300 ºC e 0,5 MPa. (Fonte: Irfan et al., 2011).  
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Rossberg & Wicke (1956) apud (Klose & Wölki, 2005) mostraram três zonas onde a 
velocidade de reação do agente de gasificação com o carbono poroso, varia conforme a 
temperatura (Figura 2.2), com rv,eff a velocidade de reação segundo a equação de L-H. 
 
Figura 2.2 - As três zonas que representam a mudança de velocidade da reação química de um material 
carbonáceo poroso com a temperatura. (Fonte: Klose & Wolki, 2005). 
No estudo de reações químicas heterogéneas, é geralmente aceite que na superfície do 
carvão é a localização da reação química, sendo que a velocidade de reação química 
deve estar relacionada com a área superficial disponível. Na literatura, podem-se definir 
as seguintes área: uma área superficial total, determinada por adsorção física de azoto 
e/ou dióxido de carbono em conjunto com a equação BET; uma área ativa; e uma área 
reativa. 
A mesma área superficial pode ter diferentes velocidades de reação de gasificação. 
Sendo que a área superficial reativa é normalmente usada para explicar a reatividade de 
diferentes tipos de carvão durante a gasificação, uma vez que, se relaciona também com 
a velocidade de reação intrínseca (ou seja, na matriz porosa). Contudo, na literatura a 
velocidade de reação é usualmente assente na massa instantânea de reagente sólido. 
2.3.1 REAÇÃO HETEROGÉNEA DE CARBONIZADOS COM CO2  
A gasificação de carbonizado usando o CO2 como gás reagente, também chamada de 
Boudouard reaction (BD), não é favorável sob condições adiabáticas, pois sendo uma 
reação endotérmica tende a diminuir a temperatura e reduzir a velocidade de reação. 
Ensaios em condições adiabáticas usando apenas o CO2 como agente de gasificação 
Gasificação de carbonizados em leito fluidizado  
28  Departamento de Ambiente e Ordenamento 
mostraram que a temperatura diminui lentamente com o aumento do caudal de CO2, 
devido à reação endotérmica, sendo a reação inversa favorecida (Renganathan et al., 
2012).  
Em condições adiabáticas, a fração de carbono que não é convertido aumenta com o 
aumento do caudal e portanto, a conversão completa não é possível. Assim, a 
gasificação usando o CO2 tem de ser feita em condições isotérmicas, sob adequadas 
temperaturas determinadas pela energia requerida ou pelas limitações cinéticas. 
A reação heterogénea de gasificação entre o CO2 e o carvão é frequentemente usada 
para testar a reatividade de diferentes tipos de carvão (García-Serna et al., 2007; Irfan et 
al., 2011; Liu & Niksa, 2004; Scott et al., 2005), ocorrendo nos locais ativos, à superfície 
externa e/ou interna dos carbonizados.  
A gasificação do carvão com CO2 é não catalítica e endotérmica (R. 2.1), 
( ) 2 2 159,7S r
kJ
C CO CO H
mol
          (R. 2.1) 
e compreende uma série de quimissorções na superfície do carvão, ou seja, a adsorção 
do CO2 nos sítios ativos à superfície do carvão C* (R. 2.2) e depois a dessorção do 
produto CO (R. 2.3), C(O) designa os locais ocupados à superfície do carvão.  
*
2( ) ( )( )g gC CO C O CO          (R. 2.2) 
*
( )( ) gC O CO C           (R. 2.3) 
Como a velocidade de reação é relativamente baixa e fácil de medir, a reação química 
anterior é frequentemente usada para testar a reatividade de combustíveis sólidos para 
uso em processos de gasificação. 
Ignorando o efeito da inibição do CO, a velocidade de reação química com respeito à 
concentração de CO2 é de aproximadamente primeira ordem a baixas pressões parciais 
mas aproximadamente de ordem zero a pressões parciais de cerca de 1,52 MPa (Irfan et 
al., 2011). Contudo, o efeito da pressão raramente é considerado e os estudos das 
reações heterogéneas acabam por ser feitos considerando uma ordem unitária devido à 
facilidade de modelização. 
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Com a presença de CO, vários autores (Biggs & Agarwal, 1997; Fushimi, Wada, & 
Tsutsumi, 2011; Huang et al., 2010) sugerem a existência de inibição por este produto, 
quando atinge determinada razão CO/CO2, explicada através das reações seguintes 
2( ) 2C CO CO CO CO          (R. 2.4) 
*
2( )CO C CO C CO          (R. 2.5) 
Em resumo, as reações são interpretadas pelo seguinte mecanismo de troca de oxigénio: 
1
2 ( )
i
CO CO O          (R. 2.6) 
2
3
( )
i
i
CO CO          (R. 2.7) 
4( )
i
C O CO          (R. 2.8) 
5
2 ( ) 2 ( )
i
CO CO CO O         (R. 2.9) 
6
2( )
i
CO CO CO C          (R. 2.10) 
Um dos modelos cinéticos frequentemente utilizados no estudo se reações de gasificação 
é o modelo de Langmuir–Hinshelwood (L-H). A expressão para a velocidade de reação 
(Rc) segundo L-H pode ser dada pela equação seguinte: 
2 2
2
2
2 5
3 4(1 )


 
t CO t CO
c
CO CO
k N P k N P
R
k P k P
       Eq. 2.1 
onde Nt é o número total de sítios ativos, com a constante de velocidade kj (j=2,3,4,5) e 
PCO2 e PCO e as pressões parciais de cada gás, sendo o padrão de comportamento da 
constante intrínseca de velocidade de cada reação definida como: k2=i1; k2=(i1/i4 + i5/i3); 
k4=(i2/i3 + i6/i3); k5=i1i5/i3, para aplicação na equação para a velocidade de reação global de 
L-H (Eq. 2.1). Esta permite explicar a dependência da constate de velocidade em relação 
às pressões parciais dos gases envolventes na reação de gasificação. 
Um modelo de reações heterogéneas deverá incluir a constante cinética intrínseca da 
reação heterogénea (k1) e a sua dependência da temperatura. Vários autores sugerem a 
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dependência da constante cinética em relação à pressão parcial, à temperatura e à 
ordem da reação. Na tentativa de explicar a influência da pressão parcial dos reagentes 
na velocidade da reação, vários autores (García-Serna et al., 2007; Huang et al., 2010; 
Irfan et al., 2011; Kajitani et al., 2006) sugerem também a modelação da equação de 
Arrhenius acrescentando um termo relativo à pressão parcial do reagente através de uma 
equação de ordem n (Eq. 2.2). Kajitani et. al. (2006) aplicou esta equação para a 
velocidade de reação de gasificação do CO2, que supõe que a velocidade global de 
gasificação é proporcional à pressão parcial de CO2 numa reação de ordem n, através 
de, 
2
/
0
 Ea RT nc COR k e P         Eq. 2.2 
No modelo de L-H a velocidade de reação intrínseca é definida pela razão entre a 
velocidade aparente da reação e a área superficial interna das partículas reativas, esta 
última dependente do diâmetro dos poros e da porosidade do carvão. A validade do 
modelo de L-H para descrever a cinética da reação intrínseca de gasificação pode ser 
estabelecida a alta e baixa pressão de operação. Quando comparada com a equação da 
lei da potência, o modelo L-H tem três importantes características: 
a) A reatividade intrínseca é uma função não-linear da pressão parcial de CO2, não 
se usando quando a pressão parcial é incerta na lei de Arrhenius de potência n; 
b) É um mecanismo básico devido à consideração da reação de adsorção-dessorção 
em dois passos; 
c) Inclui o efeito inibidor do gás produzido (CO), que pode ser significativo a 
elevadas pressões parciais do CO. 
Contudo, para baixas pressões parciais esta equação pode ser reduzida à lei da potência 
(Eq. 2.2). Neste trabalho não se consideram as pressões parciais dos gases, nem a 
aplicação da equação de L-H. 
Em relação à descrição matemática da velocidade da reação na gama de temperaturas 
selecionada neste trabalho (580-930ºC), a maioria dos trabalhos experimentais sobre 
este assunto aponta para que a ordem da reação seja unitária, fazendo uso da equação 
de Arrhenius para os estudos da cinética de reação (Eq. 2.3). Para além disso, a ordem 
de reação unitária também é conveniente por razões de facilidade de cálculo e de 
elegância do modelo cinético (Kajitani et al., 2006; van de Steene et al., 2011). Assim, 
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neste estudo não serão consideradas as pressões parciais dos gases envolvidos na 
reação heterogénea e a ordem da reação será estabelecida como unitária com respeito à 
concentração de CO2, com o objetivo de estudar a influência da temperatura e do 
diâmetro das partículas na velocidade de reação química. 
Para reações de primeira ordem, a teoria diz que a conversão é independente da 
concentração inicial, assim, normalmente simplifica-se a condução de experiências para 
uma única concentração de agente gasoso de gasificação (Matos, 1988). No entanto, 
neste estudo utilizaram-se duas concentrações (5 e 21 % de CO2) para assim verificar o 
eventual caso da inibição do CO.  
Nas referidas condições, e a partir de ensaios experimentais é possível determinar os 
parâmetros de Arrhenius recorrendo à forma logarítmica que representa uma relação 
linear entre ln(k1) e 1/T, com declive (-Ea/R) e ordenada na origem representada por 
ln(k0). 
/
1 0
Ea RTk k e          Eq. 2.3 
1 0ln( ) ln( )
aEk k
RT
          Eq. 2.4 
Sendo F(X) a função de superfície da partícula reativa, pela Figura 2.3 pode observar-se 
que com concentrações maiores de CO2 é mais rápida a conversão do carvão, ou seja o 
consumo da partícula. 
 
Figura 2.3 - Validade do shrinking core model para a gasificação com CO2 de um carvão a 900 ºC. (Fonte: 
Irfan et al. 2011).  
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O shrinking core model é assim validado e portanto existe conversão e consumo da 
superfície externa das partículas de carbonizados acompanhado de diminuição de 
tamanho até ao consumo total. 
Neste trabalho existe uma pequena parte da superfície das partículas que vai sendo 
consumida, embora esta situação seja inconsequente em relação ao diâmetro das 
partículas, no curto tempo de ensaio. Contudo, numa BD com um caudal de 50 ml.min-1, 
e aproximadamente 10 mg de amostra de carvão vegetal e de granulometria <60 µm a 
900ºC demorou 45 minutos para completar a reação de gasificação, ou seja, 
desaparecimento completo do carvão (Mani et al., 2011), sendo que este tempo aumenta 
com a diminuição das temperaturas. 
A Boudouard reaction pode apresentar duas regiões dependendo da temperatura. A 
temperaturas baixas é controlada cineticamente, mas a temperaturas elevadas, acima de 
1333 K, surgem também efeitos difusivos (Figura 2.4) que afetam a velocidade de reação 
global (Ochoa et al., 2001). 
 
Figura 2.4 - Diagrama de Arrhenius para a gaseificação de um carvão sub-betuminoso (SB). e de carvão 
betuminoso altamente volátil (HVB). Gasificação com 70% de CO2, fluxo total de gás de 530cm
3
.min
-1
 e dp 
37-45 µm. (Fonte: Ochoa et al., 2001). 
Neste trabalho a temperatura máxima testada será cerca de 950ºC (ver secção 3.4), logo 
não se identificará a zona onde surgem os efeitos difusivos.  
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A energia de ativação (Ea) é elevada a baixas temperatura, onde se está na presença de 
uma reação controlada quimicamente. 
Estudos anteriores indicam uma ordem de reação em relação à pressão parcial do CO2 
entre 0 e 1, com energias de ativação aparentes de 230-280 kJ.mol-1 para uma ampla 
variedade de tipos de carvões, e acima de 370 kJ.mol-1 para reagentes sólidos ultrapuros 
em carbono, para uma temperatura que permite controlar a reação de cerca de 900ºC. O 
alto teor de cinzas de determinado carvão, é um parâmetro que pode influenciar a reação 
de gasificação do carbonizado com o CO2 (Irfan et al., 2011). Estudos de vários autores 
relativos à gasificação de 23 tipos de carvão (desde lenhite a semi-antracite) com CO2 
num tubo de quartzo e a relativamente baixas temperaturas, obtiveram valores de Ea na 
gama 196–310 kJ.mol-1. Estudos do mesmo género baseados no unreative core model 
determinaram valores de Ea entre 79,07 a 155,64 kJ.mol-1 (Irfan et al., 2011). 
Para compreender os aspetos cinéticos das reações químicas existentes, é importante 
conhecer o modo de contacto gás-sólido, bom como para determinar a transferência de 
massa e a hidrodinâmica do leito e que serão discutidos na secção 2.4.  
2.3.2 REAÇÃO HETEROGÉNEA DE CARBONIZADOS COM VAPOR DE ÁGUA 
O estudo da reação de gasificação de carbono com vapor de água foi também levado a 
efeito a nível da revisão bibliográfica mas não ao nível do ensaio laboratorial por razões 
de tempo e de desenvolvimento da infraestrutura laboratorial. Ao contrário da reação com 
CO2, a reação do carbonizado com vapor de água é uma reação significativamente mais 
rápida (Figura 2.1). 
As reações de gasificação de carbonizados com vapor de água podem ser consideradas 
em dois estágios (Renganathan et al., 2012): 
 Gasificação direta (heterogénea) muito endotérmica  
2 2  sC H O CO H          131,293 r
kJ
H
kmol
    (R. 2.11) 
 E gasificação indireta (homogénea) exotérmica 
2 2 2  CO H O CO H       41,166  r
kJ
H
kmol
    (R. 2.12) 
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As reações seguintes dão uma explicação possível para o mecanismo de gasificação do 
carbono sólido com vapor de água. 
2 2( )C H O C O H           (R. 2.13) 
( )C O CO          (R. 2.14) 
2 42C H CH          (R. 2.15) 
À semelhança da Boudouard reaction, vários autores (Lussier, Zhang, & Miller, 1998) 
sugerem também a inibição da reação pelos produtos gasosos, após a formação destes 
em grandes quantidades, principalmente do H2. Assim, a inibição pelo H2 prende-se com 
os seguintes passos: 
1) Adsorção dissociativa do hidrogénio 
*
2
1
( )
2
C H C H          (R. 2.16) 
2) Troca de oxigénio 
*
2 2( )C O H C H O          (R. 2.17) 
3) Adsorção associativa (fraca) do hidrogénio  
*
2 2( )C H C H          (R. 2.18) 
Contudo, a inibição do H2 à reação de gasificação com o vapor de água depende da 
pressão parcial dos gases envolvidos e da extensão/tempo da reação (Fushimi et al., 
2011; Lussier et al., 1998) e pode portanto ser controlada. Huang (2010) verificou a 
inibição provocada pelo H2, onde quanto maior é a pressão parcial deste produto mais 
lenta é a reação devido á inibição i.e. o efeito do aumento da pressão parcial do H2 é 
mais significativo na reação (inibição) do que o aumento da pressão parcial do reagente. 
À semelhança da Boudouard reaction esta reação de gasificação é estudada tanto com 
recurso ao modelo de L-H, como com a equação de Arrhenius de ordem n. 
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A aplicação da lei de Arrhenius para obter uma constante cinética intrínseca da reação de 
gasificação com vapor de água, verificou que os valores de Ea se situam entre 127,17 
kJ.mol-1 e 196,55 kJ.mol-1 a 1197ºC (Wu, Gu, Li, Wu, & Gao, 2006). 
 
A Tabela 2.1 apresenta um resumo de constantes cinéticas de reação química (k1) 
encontradas na bibliografia, para reações heterogéneas com os gases CO2, H2O e O2. No 
geral, pode-se constatar que as reações de gasificação com o CO2 são as que requerem 
uma maior energia de ativação. 
Tabela 2.1 - Constantes de velocidade para a reação de gasificação com vários agentes de gasificação. 
 
Tipo de carvão 
Agente de 
gasificação 
Temperatura 
[K] 
Energia de 
ativação 
[kJ.mol
-1
] 
Fator pré-
exponencial (k0) 
Ordem da 
reação (n) 
Ref. 
Carvão vegetal 
(10,5 mm) 
CO2 1323 245,0 120x10
6
 s
_1
 atm
-0,7
 0,7 (van de 
Steene et al., 
2011) 
H2O 1173 170,0 35,5x10
4 
 s
_1
 atm
-0,8
 0,8 
O2 1173 179,4 1,0x10
9 
 s
_1
 atm
-0,6
 0,6 
Lenhite (200 µm) 
H2O 1198 143 3,485x10
4
 bar
-1
 1 (Huang et al., 
2010) 
CO2 1223 216 2,873x10
9
 bar
-1
 1 
Carvão 
betuminoso  
(31 µm)  
CO2 (10-15%) 1673 257 2,54x10
7
 s
-1
MPa
-0,56
 0,56 
(Kajitani et al., 
2006) 
Sub-betuminoso 
(37-45  µm) 
CO2 (70%) 1173-1433 156 - 0,5 
(Ochoa et al., 
2001) 
Sub-betuminoso 
(0,30-0,59 mm) 
CO2  1123 264 4,89E+7 m
3
.kmol
-1
.s
-1
 1 
(Matsui, 
Kojima, Kunii, 
& Furusawa, 
1987) 
Sub-betuminoso 
(0,30-0,59 mm) 
H2O 1123 129 2,39E+2 m
3
.kmol
-1
.s
-1
 1 
(Matsui, Kunii, 
& Furusawa, 
1985) 
Sub-betuminoso 
(0,30-0,59 mm) 
O2 1123 71,16 
11,34E+3 kg.m.kmol
-
1
.s
-1
 
1 
(Saito, 
Sadakata, & 
Saka, 1987) 
Gasificação de carbonizados em leito fluidizado  
36  Departamento de Ambiente e Ordenamento 
2.4 MODELO DE LEITO FLUIDIZADO BORBULHANTE 
2.4.1 HIDRODINÂMICA DUM LEITO FLUIDIZADO 
Um reator de leito fluidizado é um reator heterogéneo onde coexistem duas fases em 
simultâneo (sólido-gás) em que um fluido (fase gasosa) passa através dum leito 
constituído por partículas sólidas (fase sólida), reativas e/ou inertes.  
Um leito fluidizado está orientado na vertical, sendo composto por uma região inferior 
onde a concentração de sólidos é elevada e atravessada por um fluido gasoso 
ascendente vertical que mantém os sólidos sob a forma de partículas pequenas em 
suspensão, ou seja, o leito fluidizado propriamente dito; e por uma região superior em 
série, que é praticamente isenta de sólidos, comummente identificada por freeboard. 
O regime de fluidização praticado influencia diretamente a hidrodinâmica do leito 
fluidizado, principalmente no que diz respeito às partículas do leito suspensas no gás de 
fluidização. É através do caudal de gás admitido na base do leito, ou seja, da velocidade 
superficial do gás que é possível estabelecer os diferentes regimes de fluidização. Assim, 
para caudais pequenos tem-se a situação de leito fixo, onde as partículas mantêm a sua 
posição relativamente ao reator; aumentando o caudal as partículas ganham mobilidade 
(condição mínima de fluidização) e ficam em suspensão, denominada fase de emulsão e 
onde se regista uma fração volúmica de gás (que ocupa os espaços intra-particulares) 
superior à do leito fixo, sendo denominada de fração de vazios do leito às condições de 
mínima fluidização (εmf). Para velocidades superiores, observa-se a passagem do gás 
sob a forma de descontinuidades (bolhas), conhecida por “fase” bolha; para caudais 
ainda maiores a velocidade de fluidização ultrapassa a velocidade terminal das partículas 
do leito, atingindo uma condição que leva ao seu arrastamento para fora do reator 
(elutriação) (Kunii & Levenspiel, 1991; Matos, 1988).  
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Figura 2.5 - Comportamento hidrodinâmico dum leito de partículas suspensas numa corrente gasosa 
ascendente. (Fonte: adaptado de Kunii &Levenspiel, 1991).  
A Figura 2.5 (d) apresenta em pormenor um leito fluidizado em regime borbulhante, onde 
se pode ver a movimentação dos sólidos suspensos entre os quais circulam as bolhas 
ascendentes de gás de fluidização. Assim, pode-se dividir o leito fluidizado em das 
regiões; uma dotada de grande abundância de sólidos (leito e partículas reativas), 
chamada “fase” emulsão ou “fase” densa; e outra região praticamente sem sólidos que 
atravessa o leito na forma de heterogeneidades, denominada “fase” bolha, doravante 
designadas de fases. O comportamento destas duas regiões em termos de escoamento 
de gás ou modelo de mistura é distinto, sendo aproximados por modelos teóricos de 
reatores ideais (escoamento pistão ou escoamento de mistura perfeita), através do 
estabelecimento de interações ao nível da transferência de massa. 
Segundo Kunii & Levenspiel (1991), também podem ocorrer reações heterogéneas nas 
bolhas, apesar da presença de apenas uma pequena fração de sólidos reativos. Contudo, 
para facilidade de compreensão a maioria dos trabalhos de modelização de leitos 
fluidizados considera as bolhas desprovidas de sólidos, admitindo-se que a reação 
heterogénea apenas ocorre na fase de emulsão.  
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Figura 2.6 – Escalas da modelização de uma reação heterogénea num reator de leito fluidizado a operar em 
regime borbulhante. 
A emulsão (Figura 2.6) é portanto, composta por partículas sólidas em suspensão, quer 
de leito quer reativas, bem como de gás de fluidização (gás reativo, gás de arraste e gás 
que resulta da reação de gasificação) que circula nos espaços intersticiais da emulsão. 
Como já foi referido, este trabalho foca-se numa reação de primeira orden e portanto, o 
modelo aplicado tem em conta apenas a modelação deste tipo de reações. 
2.4.2 MODELO GERAL DE REATORES HETEROGÉNEOS ISOTÉRMICOS  
Um reator de leito fluidizado é considerado isotérmico, pois o movimento das partículas 
devido à injeção do gás, provoca a sua homogeneização. Nestas condições, o balanço 
mássico infinitesimal relativo à espécie reativa A presente na fase hidrodinâmica i (bolha, 
emulsão ou nuvem), ascendendo ao longo do reator de altura H e secção constante A, 
com caudal constante e mistura radial perfeita, é dado pela equação do balanço mássico 
(Eq. 2.5)  
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(1 ) ( ) ( ) 0Ai Ai Aii i i i gi ij ij Ai Aj A jj i
C C C
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  

  
       
  
  Eq. 2.5 
Onde, as cinco parcelas representam, respetivamente  
 Acumulação 
 Convecção 
 Dispersão axial 
 Transferência de massa entre fases 
 Poço/fonte local  
Contudo, de acordo com os objetivos da modelação, o número de termos da equação de 
balanço mássico, o tipo de condições fronteira e o número de fases, condicionam a 
complexidade do modelo e deverão ser especificadas.  
 O número de fases presentes num reator de leito fluidizado para efeitos de 
modelização é normalmente dois (fase bolha e fase emulsão); 
 O estudo da cinética de reações em reatores contínuos, é feito em estado 
estacionário, sendo o termo de acumulação nulo; 
 O termo referente ao fluxo convectivo da substância A através da fase i, diz 
respeito à variação de fluxo da substância A por convecção através da espessura 
elementar de leito, e está presente nos modelos de reatores abertos operados em 
contínuo. 
A aplicação da Eq. 2.5 a um reator de leito fixo, caraterizado por contemplar apenas uma 
única fase e portanto não inclui o termo de transferência de massa entre fases, em 
estado estacionário daria 
2
2
( ) 0A Ag A
dC d C
u D R
dz dz
          Eq. 2.6 
No caso dos reatores de leito fluidizado o termo da transferência de massa entre fases é 
um importante parâmetro do modelo, e deve fazer parte de qualquer modelo realista de 
leito fluidizado. 
Por outro lado, em escoamentos turbulentos considera-se a simplificação de que dentro 
de cada fase o transporte difusivo (molecular e turbulento) é nulo. Ou seja, em estado 
estacionário, os modelos mais simples omitem o termo dispersão na expressão do 
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balanço mássico da substância A na fase i, sendo a Eq. 2.5 simplificada para dar 
( ) ( ) 0Aii ij ij Ai Aj A ij i
C
u k a C C R
z 

    

      Eq. 2.7 
Sendo vi o caudal volumétrico gasoso através da fase i, o caudal total à saída do leito é  
iv v          Eq. 2.8 
e a composição da mistura gasosa em termos de substância A em z=H, ou seja, a 
composição da mistura gasosa à saída do leito é dada por 
( )

 Ai i H
H
C v
C
v
        Eq. 2.9 
Em modelos sem o termo de dispersão, a integração da equação de balanço mássico é 
efetuada entre z=0 considerando            ou outra condição adequada.  
2.4.3 TERMOS FONTE/POÇO 
O termo (-RA)i<0 diz respeito ao aparecimento, ou desaparecimento (-RA)i>0 local da 
substância A na fase i e inclui um mais dos  processos possíveis num leito fluidizado, 
nomeadamente: 
 Reação química em fase gasosa homogénea (bolhas, emulsão, camada limite das 
partículas e nos poros das partículas); 
 Transferência de massa entre o gás e as partículas sólidas presentes na fase i 
onde acontece reação química em fase heterogénea (nas superfícies externa e 
interna das partículas reativas). 
 Podem ainda acontecer reações em locais fora do volume de controlo definido 
para o reator, homogeneamente (freeboard, windbox) ou heterogeneamente (nas 
partículas ejetadas para o freeboad pelo rebentamento das bolhas na superfície 
do leito, nas paredes dos injetores, reator ou outras) e devem ser controladas pela 
escolha de materiais e modelizadas através de ensaios em branco. 
No caso do reator como um todo, a velocidade média (ou velocidade global) de 
desaparecimento de uma substância A por unidade de volume de reator, calcula-se a 
partir do balanço mássico a A entre a entrada e a saída, por 
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v u
R C C C C
V H
     Eq. 2.10 
Ensaiando o reator em estado estacionário com determinado caudal v, e concentração de 
entrada C0 e observando a concentração de saída CH é ainda possível definir-se uma 
constante de velocidade aparente de reação química Kt, baseada numa concentração da 
substância A que desaparece, como 
0( ) A tR K C         Eq. 2.11 
O termo (-RA) distingue-se do termo (-rA)i pois este é referido às condições de 
concentração local, ou seja, diz respeito ao aparecimento/desaparecimento local de A na 
fase i por unidade de volume de reator, envolvendo um ou mais dos processos já 
referidos. Já a designação (-rA)i diz respeito à velocidade de reação química efetiva 
medida com base na concentração dos reagentes nos locais onde a reação química 
ocorre efetivamente e referida de acordo com o mecanismo reacional considerado como 
modelo da reação. 
2.4.4 REAÇÃO QUÍMICA HOMOGÉNEA 
A expressão da velocidade de reação química de desaparecimento do componente 
gasoso A na fase i é definida como num elemento de volume de reator, e é dada por 
( ) (1 )( )A i i i A iR r           Eq. 2.12 
e se a velocidade de desaparecimento de A em fase homogénea for de primeira ordem 
unicamente em A, então a equação cinética para A é dada por 
1( )A i Air k C          Eq. 2.13 
em que k1 é a constante cinética de primeira ordem definida com base na concentração 
do gás na fase i, com (-rA)i referido à unidade de volume de mistura gasosa da fase i. 
2.4.5 REAÇÃO QUÍMICA HETEROGÉNEA 
Reações químicas heterogéneas envolvendo gases e sólidos (como é o caso) 
desenrolam-se nas superfícies de contacto entre as fases, sendo portanto, compreensível 
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o papel da porosidade dos sólidos. Nas reações o sólido pode funcionar como catalisador 
ou como reagente, sendo que neste caso de estudo é um reagente que é consumido. 
Assim, como é o caso da gasificação do carvão, várias considerações são colocadas no 
que toca ao comportamento dos reagentes e produtos sólidos (Matos, 1995): 
 O diâmetro das partículas vai diminuindo e os produtos sólidos de reação (ex. 
cinzas, soot) são destacados da superfície (shrinking core model); 
 As partículas, embora mantendo o diâmetro, diminuem de densidade por 
alargamento dos poros; 
 As partículas, embora mantendo o diâmetro aparente, são acompanhadas de 
redução efetiva do diâmetro do material sólido reativo (unreacted shrinking core 
model). 
O perfil de concentração do reagente gasoso no interior da partícula depende da 
velocidade de reação química ou das limitações difusionais de reagente gasoso através 
da camada limite, da camada de cinzas ou dos poros das partículas. Assim, o perfil de 
concentração do reagente por toda a partícula pode ser distinto, dependendo da 
temperatura, da velocidade de reação química e dos poros (raio de poros e tortuosidade). 
 
Figura 2.7 - Perfil de concentração dum reagente gasoso de gasificação sujeito a controlo cinético (curva A) e 
sujeito a controlo difusional interno e externo (curva B). 
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O perfil de concentração de reagente gasoso pode apresentar-se constante em toda a 
superfície da partícula; com poucas limitações difusionais à transferência de massa 
através da matriz porosa e portanto, com um fator de eficiência igual a 1 (linha A da 
Figura 2.7). Por outro lado, com limitações à velocidade global do processo com origem 
nos fenómenos difusivos de transferência de massa através da matriz porosa, o perfil de 
concentração na partícula é mais acentuado e o reagente não se distribui por toda a área 
superficial de igual modo. Assim, apresenta fatores de eficiência menores, quanto menor 
for a concentração de reagente no interior da partícula (linha B da Figura 2.7).  
Na modelação de reações heterogéneas, é importante definir algumas propriedades das 
partículas reativas, tais como a porosidade, o raio equivalente, a área específica 
superficial, o raio médio dos poros e a difusividade efetiva do reagente gasoso na matriz 
porosa. 
A velocidade de reação pode ser expressa em termos de concentração de A na interface 
do sólido CSA. 
O termo de desaparecimento local de A na fase i é dado por 
( ) ( )A i i i i A iR w r          Eq. 2.14 
A expressão cinética da velocidade (-rA)i está dependente do mecanismo cinético 
envolvido em wi e definido como 
i
i
k
k
m
w
m


 
 
 

        
Eq. 2.15 
em que mi é a massa instantânea do solido reativo não convertido presente na fase i, e o 
somatório é o volume aparente da mistura de partículas presentes na fase i, com mk e ρk 
representando a massa e a densidade aparente de cada solido que ocorre na fase i. 
Numa cinética de primeira ordem para uma reação irreversível heterogénea de 
desaparecimento da substância A na fase i, a expressão da velocidade observada é dada 
por 
1( )  
s
A i Air k C         Eq. 2.16 
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onde k1 é a constante cinética de primeira ordem definida com base na massa de sólido 
reativo e CSAi é a concentração de A na fase i junto à interface do sólido reativo e η 
designa o fator de eficiência relativo à reação de primeira ordem. 
O fator de eficiência η é a razão entre a velocidade de reação observada (ou velocidade 
média numa partícula) e a velocidade que ocorreria se toda a superfície da partícula 
reativa (interna e externa) fosse exposta ao regime de escoamento à mesma temperatura 
e concentração existente na interface externa sólido-gás CSA.  
Nos poros de uma partícula, a expressão para velocidade de reação química pode 
deduzir-se a partir da equação do perfil de concentração do reagente no interior desta, 
através da integração da equação do balanço mássico aplicado a sólidos particulados 
porosos em estado estacionário e difusão equimolecular, por 
2
2
2
( )Ai AieA A i c
d C dC
D r
dr r dr

 
   
 
      Eq. 2.17 
Em estado estacionário as condições fronteira, aplicáveis em diferentes situações, das 
quais resultarão expressões analíticas de perfis de concentração do gás no interior da 
partícula, correspondentes a diferentes modelos de transporte difusivo dum gás no 
interior da partícula, com ou sem reação química. 
A modelação de reações heterogéneas difere sobretudo ao nível da localização da 
reação química. Assim, surgem dois modelos estabelecidos a partir da aplicação de 
diferentes condições fronteira à Eq. 2.17. Uma das aproximações admite que o reagente 
pode gasificar quer na superfície externa como na interna correspondente às paredes dos 
poros, a segunda considera que a reação apenas ocorre na superfície externa. Como a 
velocidade de reação é proporcional à concentração local do gás reagente, e no caso de 
se considerar que o reagente penetra no interior da partícula ter-se-á de modelizar o 
correspondente perfil de concentração e a velocidade média de reação química em toda 
a partícula. Esta questão não se coloca caso a reação ocorra apenas na superfície 
externa. 
Outro aspeto importante na modelação de reações heterogéneas é a conversão do sólido 
reativo, que considera as situações supracitadas relativamente ao consumo do material 
reativo. 
Considerando as condições fronteira seguintes 
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       Eq. 2.18 
O fator de eficiência é portanto, 
1 1 1
(3 ) 3tgh

 
  
   
       Eq. 2.19 
e o módulo de Thiele para a reação irreversível de primeira ordem, é dado por 
1 c
eA
k
L
D

           Eq. 2.20 
sendo um parâmetro adimensional, que estabelece o perfil de concentração em função 
das condições do ambiente reativo (neste caso para uma primeira ordem). É quase 
independente da forma da partícula, desde que seja corretamente definido a utilização da 
dimensão característica L, mas não da ordem da reação. 
A difusividade efetiva num sólido poroso para uma mistura binária e difusão 
equimolecular (Forment & Bischoff, 1979) Apud Matos (1995) é dada por 
1 1 1c
eA c AB kAD D D


 
  
 
       Eq. 2.21 
em que a difusividade de Knudsen de A nos poros do carvão é dada por 
4 2
3
kA p
A
RT
D R
M
         Eq. 2.22 
onde Rp é o raio dos poros que se assume 10 µm determinado em estudos anteriores 
com carvão semelhante. A tortuosidade (ԏc) dos poros dos carbonizados aparece 
também na difusividade de Knudsen, sendo normalmente compreendida entre 2 e 6, 
tipicamente 3 (Matos, 1995).  
Assim, numa determinada situação de reação química ao nível dos poros duma partícula 
porosa, a difusividade efetiva do gás (DeA) resulta duma combinação entre a difusividade 
molecular e a difusividade de Knudsen. Para o caso de partículas caracterizadas por uma 
distribuição de dimensões de poros monodispersa, traduzida num raio de poros, e 
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atribuindo um fator de tortuosidade (τc) para o trajeto do gás através dos poros, a 
difusividade efetiva do gás pode ser estimada pela Eq. 2.21 conhecida por Parallel-pore 
Model (Smith, 1981). 
A porosidade das partículas c  refere-se à fração do volume das partículas 
correspondente a vazios que constituem poros acessíveis a um fluido na superfície 
exterior, sendo normalmente calculada com base em medidas experimentais da massa 
volúmica aparente (ρc) e da massa volúmica verdadeira (ρs), através da Eq. 2.23. Ou no 
caso de se dispor de informação acerca do volume total de intrusão dum fluído numa 
massa conhecida de partículas (Vg), obtida por porosimetria de mercúrio, pela Eq. 2.24. 
1 cc
s



           Eq. 2.23 
         Eq. 2.24 
O raio equivalente das partículas (rc) traduz a sua forma mais ou menos irregular por uma 
dimensão linear, representando o tamanho das partículas pertencentes a uma dada 
classe granulométrica. Por passagem de uma massa conhecida por vários crivos de 
diferentes malhas pode fazer-se a distribuição discreta de dimensões de partículas e 
assim, calcular-se o raio equivalente pela Eq. 2.25. 
3
30
2
202
c
c
d
r
d

          Eq. 2.25 
onde d20 e d30 são respetivamente, os diâmetros representativos de volume e de área e 
φc a esfericidade das partículas.  
A dimensão característica L, representa a razão entre o volume das partículas e a área 
externa das mesmas (Smith, 1981). Para partículas irregulares de carbonizados e com 
dimensões compreendidas entre dois extremos granulométricos e com rc dado pela Eq. 
2.25 vem que a dimensão característica (instantânea) empregue no módulo de Thiele da 
Eq. 2.20, que é dada por 
3
30
2
203 6
c cr dL
d

          Eq. 2.26 
c g cV 
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A constante de velocidade k1 relaciona-se com a constante cinética intrínseca de primeira 
ordem k1’, baseada na área específica total disponível para reação química St, através de 
'
1 1tk S k          Eq. 2.27 
A área interveniente na reação química recebe a contribuição quer da área interna quer 
da área externa (Eq. 2.28). 
t v eS S S           Eq. 2.28 
Considerou-se adequado traduzir a área específica interna da partícula pela área BET, 
fortemente dependente da “história” das partículas.  
A área específica externa Se, referida à unidade de massa de carbonizados é dependente 
das dimensões iniciais da partícula rc0, do estado de conversão do sólido reativo (f), da 
acumulação de produtos sólidos de reação.  
No caso da área específica externa que se liberta dos produtos sólidos à medida que são 
produzidos (shrinking core model), ou área interfacial do núcleo não reagido de uma 
partícula parcialmente convertida, é dada por 
3
e
c c
S
r 
          Eq. 2.29 
enquanto a área específica externa de uma partícula parcialmente convertida (unreacted 
shrinking core model) por unidade de massa de sólido não convertido, é dada por 
0 3
3
e
c c
S
r f
          Eq. 2.30 
Em que f é a razão entre o raio da interface que ainda não reagiu e o raio inicial (Eq. 
2.31). 
0
c
c
r
f
r
          Eq. 2.31 
O teor de cinzas das partículas de carbonizados usadas neste trabalho é baixo, e não se 
considera a formação de uma camada de cinzas (produto da reação) nesta reação.  
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Uma vez apresentado o fator de eficiência para uma reação química heterogénea de 
primeira ordem (com interesse neste trabalho), é possível agora estabelecer a velocidade 
de transporte de massa através da camada limite das partículas (-RA)e, a Eq. 2.35 
integrará também o modelo de leito fluidizado de duas fases, ao nível da constante 
aparente de velocidade de reação química heterogénea (Κ) ( ver Eq. 2.37). 
2.4.6 TRANSFERÊNCIA DE MASSA NA CAMADA LIMITE DAS PARTÍCULAS 
Para reações muito rápidas à superfície do sólido pode acontecer a existência de 
limitações difusionais à transferência de massa na camada gasosa envolvente da 
partícula reativa (Wall et al., 2002) (Figura 2.8), sendo portanto, necessária uma 
avaliação para se conhecer a verdadeira velocidade de reação química heterogénea. 
O estudo do que se passa na camada limite das partículas reativas é fundamental, ou 
seja, um modelo que permita estimar o fluxo de gás através da camada limite das 
partículas, induzido por uma diferença de concentração local entre a emulsão e a 
superfície externa da partícula.  
 
Figura 2.8 – Esquema da estrutura da camada limite de uma partícula de carvão. (Fonte: Wall et al., 2002). 
Na ausência de reação química e em difusão equimolecular, o perfil de concentração na 
camada limite gasosa envolvente de uma partícula determina-se a partir da equação do 
balanço mássico, dada pela Eq. 2.17 com (-rA)i=0. 
A constante aparente de velocidade de reação química heterogénea (K), depende da 
combinação da constante da velocidade intrínseca (k1) e dos termos relativos à 
transferência de massa do reagente gasoso, sendo importante expressar (K) em termos 
da velocidade de transporte da camada limite (RA)e. 
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Sendo kc o coeficiente de transferência de massa local através da camada limite. Esta 
zona é continuamente atravessada por um fluxo convectivo muito perturbado pela 
circulação de partículas que compõem o leito, o que pode levar a uma velocidade de 
transferência de massa para a partícula de carvão superior (devido à contribuição da 
difusão e da convecção) ao que seria pelo simples transporte difusivo num meio 
estagnado (Eq. 2.35). Estas duas circunstâncias traduzem-se em termos do Número de 
Sherwood que está dependente das condições hidrodinâmicas e que vêm dados por 
correlações semi-impíricas correntes na literatura.  
2 c c
AB
r k
Sh
D
          Eq. 2.32 
A determinação do coeficiente de transferência de massa de uma partícula em leito 
fluidizado, foi alvo de trabalho de (M. Coelho & Guedes de Carvalho, 1988) que 
propuseram um modelo de cálculo baseado na teoria do escoamento potencial e 
aplicação ao cálculo do Número de Sherwood, que parece responder à realidade para 
uma ampla gama de caudais, de dimensões de partículas de leito e de partículas reativas 
(Eq. 2.33). 
0,78 2
2 2 2
4 0,576 1,28 0,141
2
mf c mf c mf p c mf
e eL eL c eL
r u r u d r u
Sh
D D r D


      
         
      
 Eq. 2.33 
De acordo com a teoria das duas fases e segundo Coelho & Guedes de Carvalho (1988) 
é uma boa aproximação tomar χe=εmf e ue=umf, onde a difusividade molecular de uma 
espécie gasosa deve ser corrigida para a fração de vazios e tortuosidade na fase densa 
(τe) que assume um valor de   , à semelhança do que acontece no cálculo da  
difusividade efetiva na fase de emulsão. 
1 1e
eL e ABD D


          Eq. 2.34 
Vários outros autores estabeleceram equações para o cálculo do Número de Sherwood. 
Neste trabalho usou-se a equação de Coelho & Guedes de Carvalho (1988), pois parece 
resultar de um trabalho bem fundamentado. 
Outros autores sugerem o cálculo do Número de Sherwood com a introdução da 
velocidade de ascensão das bolhas ou pela substituição de umf pela velocidade intersticial 
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do gás na fase emulsão. Estas fórmulas apresentam valores relativamente inferiores aos 
apresentados pelas equações anteriores, pelo que não lhes é feita grande referência nem 
aparecem na figura abaixo. Na Figura 2.9 pode-se constatar que o Número de Sherwood 
aumenta com o diâmetro das partículas (Hayhurst & Parmar, 2002). 
 
Figura 2.9 - Variação do Número de Sherwood com o diâmetro de partícula. (Fonte: adaptado de Hayhurst & 
Parmar, 2002). 
2.4.6.1 DETERMINAÇÃO DA CINÉTICA DE REAÇÃO HETEROGÉNEA 
A velocidade de reação química para uma substância que desaparece em condições 
heterogéneas, pode ser expressa em ordem à concentração no bulk local de A da fase 
gasosa i envolvente das partículas CAi.  
( )A i i i i AiR wKC          Eq. 2.35 
com  
2 2 3 2
0 0
1
(1 )(2 ) (2 )1 1
12 6
c c c c
AB AB
f f r f r
K k D ShD
 


       Eq. 2.36 
que mostra que a nível local a velocidade global do processo pode ser limitada pela 
transferência de massa através da camada limite das partículas, através da camada de 
cinza que envolve a partícula, através dos poros e por motivos cinéticos.  
Tal como neste trabalho, pode acontecer que não exista camada de cinza e portanto o 
termo respeitante à resistência difusional é nulo, e a reação anterior fica, 
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2
1
(2 )1 1
6
c c
AB
r
K k ShD


 
        
Eq. 2.37 
2.4.7 MODELAÇÃO DE GRADIENTES DE CONCENTRAÇÃO NA CAMADA LIMITE 
O estudo de gradiente de concentração dum reagente gasoso de gasificação na camada 
limite das partículas de carbonizados em estado estacionário, vale-se da equação da 
continuidade, na ausência de equação química e num espaço com propriedades 
isotrópicas (Eq. 2.38). Ou seja, a equação resume-se à variação dos fluxos convectivo e 
difusivo no elemento de volume, podendo ainda ter outras simplificações decorrentes do 
modelo de difusão (unimolar ou equimolecular) considerado. 
0
L
2
A2
1 d
(r N )=
r dr
         Eq. 2.38 
No caso do modelo de transporte na camada limite ser equimolecular, como é o caso 
deste trabalho, que pressupõe um fluxo convectivo global nulo (i.e. o fluxo molar de 
reagentes para a partícula é numericamente igual ao fluxo molar dos produtos para a 
emulsão), apenas há a considerar portanto, a componente difusiva ao nível da variação 
de fluxos NAL, sendo dado pela Eq. 2.39. 
L
L
A eL
dC
N D
dr
 
   
 
        Eq. 2.39 
Substituindo a Eq. 2.39 na Eq. 2.38 e rearranjando conforme o delineado anteriormente, 
obtém-se a equação da continuidade Eq. 2.40, diferencial de segunda ordem, 
homogénea e com coeficientes variáveis.  
2
2
2
0L L
d C dC
dr r dr
           Eq. 2.40 
A equação pode ser aplicada à modelação do perfil de concentração do reagente gasoso 
desde Ce até Cc
S considerando as condições fronteira adequadas. 
A modelação dos gradientes de concentração de reagente na camada limite não será 
aplicada no estudo desta reação de gasificação de carbonizados com o CO2. 
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2.4.8 MODELO PARA A ESPESSURA DA CAMADA LIMITE 
O modelo aqui apresentado para o cálculo da espessura da camada limite de uma 
partícula de carbonizados a reagir na fase emulsão do reator, que recorre à equação do 
fluxo equimolecular (Eq. 2.17) e a reescreve em termos de fração molar do reagente de 
gasificação através de camada limite e no sentido da partícula (Eq. 2.41). 
L
r L
A eL
r
P dy
N D
RT dr
 
   
 
       Eq. 2.41 
e assim, calcula-se o caudal molar através da secção (i.e. área superficial duma esfera 
(Eq. 2.45)). Integrando a equação do caudal molar entre rc e rc+δdif (Eq. 2.43), com QL 
definido em termos de coeficiente de transferência de massa (kc) (Eq 2.44). De realçar 
que kc pode também ser formulado em termos de Número de Sherwood (Eq. 2.33). 
24 r LL eL
r
P dy
Q r D
RT dr

 
   
 
       Eq. 2.42 
2
1
4
c dif p
S
c c
r y
L r
eL L
rr y
Q P
dr D dy
r RT



        Eq. 2.43 
2 24 ( ) 4 ( )S SrL c c e c c c e c
r
P
Q r k C C r k y y
RT
         Eq. 2.44 
Pode então substituir-se a Eq. 2.45 na Eq. 2.43 e fica, 
. . 1 1
2
c AB
eL
c dif c
r Sh D
D
r r
 
   
  
      Eq. 2.45 
e portanto a espessura surge evidenciada a partir da Eq. 2.45 por 
1
2
c
dif
AB
eL
r
DSh
D
 

        Eq. 2.46 
(Hayhurst, 2000), propôs uma versão simplificada desta equação que considera que a 
difusividade efetiva do reagente na emulsão (DeL) corresponde à respetiva difusividade 
molecular (DAB). Contudo, um ambiente difusivo com uma porosidade entre 45-55% não 
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deve ser traduzido apenas pelo coeficiente de difusividade molecular, pois pressupõe um 
fluxo difusivo num ambiente gasoso livre, o que não é verdade. No entanto, considerou-
se neste trabalho a difusividade efetiva para o transporte difusivo na emulsão (Eq. 2.41) 
que pressupõe uma expressão para a espessura da camada limite duma partícula 
localizada na emulsão por 
1
2
c
dif
e
mf
r
Sh





        Eq. 2.47  
A  
Figura 2.10 mostra que a espessura da camada limite aumenta com o aumento do 
diâmetro da partícula reativa; para um mesmo diâmetro δdif é inversamente proporcional a 
Sh que se relaciona com as condições de transferência de massa na camada limite. 
Com a diminuição do Número de Reynolds da partícula, ou seja, quando o escoamento 
em torno da partícula se aproxima da estagnação, a espessura da camada limite tende 
para infinito (Eq. 2.47), por outro lado o aumento de Re traduz-se na diminuição da 
espessura da camada limite, tendendo para valores da ordem do raio da partícula para os 
valores mais altos de Sh. 
 
Figura 2.10 - Variação da espessura da camada limite com o diâmetro de partícula, para duas condições de 
εmf. (Fonte: Neves, 2007). 
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2.5 MODELOS DE REATORES DE LEITOS FLUIDIZADOS BORBULHANTES 
A modelação de um reator de leito fluidizado borbulhante não é simples, não se podendo 
restringir-se apenas ao leito, pois podem continuar a dar-se reações homogeneamente 
no freeboard ou até heterogeneamente nas bolhas, onde estudos experimentais 
consideram que estas apresentam uma pequena fração de sólidos reativos. Contudo, 
aquando da modelação da cinética das reações químicas em leito fluidizado considera-se 
que estas são privadas desses sólidos, dando-se a reação apenas na emulsão.  
Encontra-se muita literatura relativa a modelos que descrevem o escoamento gasoso 
dum leito fluidizado borbulhante (Davidson, Harrison, & Jackson, 1964; Kato & Wen, 
1969) e que diferem principalmente no número de fases consideradas (bolha, emulsão e 
nuvem) e à forma como o gás se escoa em cada uma das fases. Uma equação do 
balanço mássico característica representa cada uma das fases, sendo que à fase de 
emulsão é atribuído um comportamento ideal de mistura perfeita (CSTR) e à fase bolha o 
comportamento ideal do tipo pistão (PFR) com um termo em cada equação relativo a 
transferência de massa entre fases. 
Toomey & Johnstone (1952) Apud Neves (2007) deram o primeiro passo numa teoria de 
leito fluidizado (fase emulsão ou de escoamento do tipo CSTR e fase de bolha ou 
escoamento do tipo PFR), onde consideram: (i) mistura perfeita para o gás e os sólidos 
na fase emulsão; (ii) escoamento pistão para o gás na fase bolha; (iii) reações 
heterogéneas ocorrem apenas na fase de emulsão; (iv) a emulsão permanece às 
condições de mínima fluidização (umf e εmf); (v) os sólidos da emulsão encontram-se 
estacionários, exceto durante a passagem das bolhas; (vi) os efeitos térmicos são 
reduzidos. Depois (Davidson & Harrison, 1963) desenvolveram o modelo anterior, 
assumindo ainda que o diâmetro das bolhas permanece constante ao longo do leito e que 
a transferência de massa entre as bolhas e a emulsão recebe uma contribuição difusiva e 
uma contribuição convectiva (estes autores desenvolveram também um modelo analítico 
integral que considera escoamento do tipo pistão tanto na emulsão como nas bolhas). 
Kunii & Levenspiel (1991), apresentaram os modelos de três fases, em que admitem que 
para além da fase emulsão e da fase bolha, existe uma outra que compreende a nuvem e 
a cauda associada ao movimento das bolhas (Matos, 1995). 
Nos modelos de duas fases de (Grace, 1986) Apud Matos (1995) apresentou um modelo 
analítico de leito fluidizado que considera a existência de partículas reativas na fase de 
bolha. Os pressupostos deste modelo, consideram que todo o gás de fluidização 
atravessa o leito na fase de bolhas, rompendo com a teoria das duas fases ao nível das 
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condições de escoamento na fase de emulsão. Froment (1979) indicou a presença de 
dispersão longitudinal apenas na fase emulsão. 
(van den Aarsen, 1985) e o modelo de Kato & Wen (1969) chamado Bubble Assemblage 
Model (BAM) referem ainda a presença de um filme na fase emulsão contíguo às bolhas, 
considerando que o leito fluidizado pode ser modelizado através dum conjunto de 
compartimentos de altura igual ao diâmetro da bolha, constituídos pela fase de emulsão e 
pela fase de bolha, sendo que o diâmetro da bolha é uma função da altura do leito. 
O modelo usado neste trabalho pertence à categoria dos modelos integrais de duas 
fases, que se distinguem ao nível dos pressupostos tomados para o escoamento e 
mistura e para os modelos de reação química e de transferência de massa. O modelo 
teórico de gasificação de carbonizados com CO2 usado no tratamento de dados dos 
pontos seguintes, considera escoamento de duas fases e o modelo de Davidson & 
Harrison, à semelhança de Matos (1995). 
2.5.1 CARACTERÍSTICAS DAS BOLHAS DO LEITO 
O diâmetro das bolhas influencia a fração de vazios e o caudal em cada fase, através de 
correlações que envolvem de alguma forma o diâmetro da bolha e as velocidades u e umf. 
O diâmetro da bolha define-se como o diâmetro de uma esfera com o mesmo volume da 
bolha (de) e deve-se (i) à geometria da placa de distribuição do reator, por onde o gás de 
fluidização é injetado no leito; (ii) à distância à placa de distribuição e (iii) ao excesso de 
velocidade superficial praticado face ao necessário para a condição de mínima 
fluidização (Geldart, 1972). Assim, com base nos trabalhos de Davidson & Harrison 
(1963) para o diâmetro inicial da bolha originado por um único orifício no injetor de gás, 
Geldart (1972) propôs que 
0,4
0,94
0,2
0
( )1,43
2,05( )
mf
b mf
u u
d u u z
g N
 
   
 
     Eq. 2.48 
Assumindo que o caudal de gás acima das condições de mínima fluidização constituía 
um único fio de bolhas ascendentes no centro do leito, a Eq. 2.49 permite estimar o 
diâmetro de bolha a uma altura z do leito. (Luo, Aoki, Uemiya, & Kojima, 1998; Mori & 
Wen, 1975). 
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0( )exp 0,3b bm bm b
r
z
d d d d
d
 
    
 
      Eq. 2.49 
em que dbm é o diâmetro máximo para uma bolha de um leito fluidizado alto dado por 
0,4
20,65 ( )
4
bm r mfd d u u
 
  
 
       Eq. 2.50 
e db0 é o diâmetro da bolha logo após a sua formação junto à placa de distribuição, sendo 
que para caudais reduzidos do gás de fluidização se usa a Eq. 2.51 e para caudais 
elevados a Eq. 2.52. 
0,4
0 0,2
0
1,30 mf
b
u u
d
g N
 
  
 
       Eq. 2.51 
2
0
2,78
( )b mfd u u
g
          Eq. 2.52 
A equação de Darton (1977) permite estimar o diâmetro da bolha, que cresce por 
coalescência, em função da sua posição no leito e da geometria do distribuidor A0, 
considerando que duas bolhas com trajetórias adjacentes se juntam através de um 
mecanismo que envolve a depressão existente na cauda da bolha que vai na frente, que 
com sucessivas repetições vai originando bolhas de diâmetro crescente (Eq. 2.53) 
(Darton, LaNauze, Davidson, & Harrison, 1977) Apud Matos (1995). Para averiguar se o 
diâmetro de bolha estimado alcança o diâmetro do leito, a partir do qual o escoamento 
das bolhas é do tipo slug (i.e. quando as bolhas ocupam toda a secção do reator), usa-se 
a Eq. 2.54. 
0,4 0,8 0,2
00,54( ) ( 4 )b mfd u u z A g
        Eq. 2.53 
03,5 1
4
r
r
d Nz
d
 
  
 
       Eq. 2.54 
Neste trabalho optou-se por usar o modelo de Darton, tal como Matos (1995) devido à 
facilidade de manipulação da equação e porque ao utilizar-se o modelo analítico integral, 
é conveniente ter-se um diâmetro da bolha constante, sendo esse diâmetro médio 
avaliado entre 0,4 e 0,5 da altura total do leito H. 
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A fração de volume do leito ocupado pelas bolhas (εb), pode calcular-se a partir da altura 
do leito fluidizado, admitindo que a fase emulsão apresenta a mesma porosidade 
independentemente do caudal, assim, vem  
mf
b
H H
H


          Eq. 2.55 
ou recorrendo às velocidades por 
mf
b
b
u u
u


          Eq. 2.56 
onde a velocidade de ascensão das bolhas é dada por 
b br mfu u u u           Eq. 2.57 
Contudo, a velocidade de ascensão das bolhas pode ser dada considerando duas 
condições, ou seja a ascensão duma única bolha isolada (i.e. sem a interação de bolhas 
adjacentes através dum leito fluidizado com uma secção bastante superior à secção da 
bolha (db<0,3·dr); ou caso o diâmetro da bolha isolada seja idêntico ao diâmetro do leito 
(db>0,3·dr) então deve usar-se antes a Eq. 2.58 que entra em consideração com o efeito 
das paredes do reator ao nível do comportamento de bolha do tipo slug.  
0,711br bu gd         Eq. 2.58 
0,35br bu gd         Eq. 2.59 
Para o caso dum leito fluidizado a operar em regime borbulhante, geram-se 
continuamente bolhas devido à injeção de gás na placa distribuidora, podendo ocorrer 
coalescência (comum na maioria dos leitos fluidizados borbulhantes) e portanto os 
modelos anteriores para a velocidade de bolhas isoladas pode não servir para uma 
correta modelação. Assim, para o cálculo da velocidade ascensional das bolhas num 
leito, a Eq. 2.57 apresenta-se como a mais comum (Davidson et al., 1964) apresentando 
valores superiores aos previstos pelas Eq. 2.58 e Eq. 2.59.  
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2.5.2 PARÂMETROS DUM LEITO FLUIDIZADO BORBULHANTE DE DUAS FASES 
2.5.2.1 FRAÇÃO DE BOLHAS 
Havendo duas fases, admite-se uma distribuição do caudal de gás de fluidização entre as 
fases (bolha e emulsão), em que a emulsão apresenta um caudal permanente que 
corresponde à velocidade mínima de fluidização e que o excesso de caudal ocorre na 
forma de bolhas (Toomey & Johnstone, 1952) sendo que fração do caudal total admitido 
ao leito é (1-β), em que β é a fração do caudal total que ocorre como bolhas. 
mfu u
u


          Eq. 2.60 
sendo u a velocidade superficial do gás, deduzida a partir da seção do reator (Ar) e do 
caudal total de gás às condições de temperatura (Tr) e pressão (Pr) do leito.  
2.5.2.2 VELOCIDADE MÍNIMA DE FLUIDIZAÇÃO 
A velocidade mínima de fluidização é um parâmetro de muita importância no estudo da 
hidrodinâmica de um leito fluidizado, sendo denominada como a velocidade superficial do 
gás necessária atingir no leito, para alcançar a condição mínima de fluidização (Eq. 2.64) 
podendo ser deduzida a partir da equação de Ergun para a perda de carga em leitos fixos 
e de um balanço de forças estalecido em condições de mínima fluidização, ou seja, a 
perda de carga deve igualar o peso do leito dividido pela secção do reator, ou seja 
2 3
12 12 12
3 3 2 2
150(1 ) ( )1,75 mf g mf mf g g p g
mf p mf p
d u d u d g     
      
    
    
   
  Eq. 2.61 
Multiplicando a Eq. 2.61 por ε3mf.φ
2
p e dividindo por (1-εmf) obtém-se a equação seguinte 
   
3 3 2
2 12
, , 2
1,75 ( )
Re 150 Re
1 1
p g p g mf p
p mf p mf
mf mf
d g     
  

 
 
   Eq. 2.62 
onde Rep,mf é o Número de Reynolds da partícula para a velocidade mínima de 
fluidização, fazendo u=umf é dado por 
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12
,Re
mf g
p mf
d u 

         Eq. 2.63 
A fração de vazios nas condições de mínima fluidização (εmf) depende da natureza das 
partículas e da dimensão da granulometria usada como enchimento, sendo o valor usado 
neste trabalho 0,55 e uma esfericidade (φp) de 0,86 para partículas de areia eólica. 
Nestas condições constata-se que o Número de Reynolds é muito pequeno Remf <20, 
fazendo com que o primeiro termo da Eq. 2.62, relativo a escoamentos em leito fixo 
desapareça, ficando a equação para o cálculo da velocidade mínima de fluidização em 
leitos de partículas de pequenas dimensões, igual a 
2 3 2
12 ( )
150 1
p g mf p
mf
mf
d g
u
   
 



       Eq. 2.64 
2.5.2.3 ALTURA DO LEITO NAS CONDIÇÕES DE MÍNIMA FLUIDIZAÇÃO 
A altura do leito às condições de mínima fluidização, determina-se medindo localmente 
ou através de 
(1 )
p
mf
p mf
m
H
A 


        Eq. 2.65 
A partir da velocidade de ascensão das bolhas (Eq. 2.57) e da altura do leito pode-se 
calcular o tempo que as bolhas de diâmetro médio constante, demoram a atingir o topo 
do leito a essa velocidade por 
H
b
H
t
u
          Eq. 2.66 
Nas condições de mínima fluidização a altura do leito é dada por Hmf, é possível 
estabelecer uma equação para a expansão do leito, igualando o volume referente à 
expansão do leito ao volume de gás presente na fase bolha, devido à passagem de um 
caudal de gás num determinado período de tempo (tH). Assim, usou-se a correlação de 
Darton (1979) para determinar a altura de leito expandido (H), que implica a área do 
distribuidor por orifício (A0), por um processo iterativo. 
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  Eq. 2.67 
em que 
2
0
0
0
0
4
r
d
A N
A
N

 
 
          Eq. 2.68 
Kunii & Levenspiel (1991) consideram que a fração de caudal que atravessa um leito 
fluidizado borbulhante na forma de bolhas possa ser superior ao previsto pela teoria das 
duas fases, mas que possa ser uma aproximação razoável para o caso de leitos com 
enchimentos de partículas finas, como é o caso. Assim, a fase de emulsão mantém a 
fração de vazios (εve), igual às condições de mínima fluidização (εmf). No caso das bolhas 
e considerando que possam ocorrer sólidos nesta fase, considerou-se que a fração de 
vazios das bolhas (εvb) é unitária. 
2.5.3 PERDA DE CARGA 
A perda de carga através do reator inclui a perda através do distribuidor e a perda de 
carga através do leito, sendo esta última em condições de mínima fluidização, dada por  
(1 )( )r mf p g
mf
P
g
H
  

           Eq. 2.69 
2.5.4 VELOCIDADE TERMINAL 
A velocidade terminal (Eq. 2.70) das partículas é um parâmetro para limitar a velocidade 
de escoamento no reator, que permite evitar a elutriação das partículas do leito e\ou as 
partículas reativas no caso de um leito borbulhante (Kunii & Levenspiel, 1991), ou seja a 
velocidade terminal deve ser maior que a velocidade de operação do leito. 
124 ( )
3
p g
t
g D
d g
u
C
 


        Eq. 2.70 
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O fator de atrito CD relativo às partículas de enchimento, determina-se em função da 
esfericidade destas (φc) e do Número de Reynolds, fazendo u=umf, a partir do ábaco de 
Kunii & Levenspiel (1969) ou através da correlação de Haider & Levenspiel (1989). 
0,0964 0,5575 73,69exp( 5,0478 )Re24
(1 8,171exp( 4,0655 )Re )
Re 5,378exp(6,2122 ) Re
p p
D p
p
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 


 
   

 Eq. 2.71 
Outro parâmetro importante para a caracterização da hidrodinâmica de um leito fluidizado 
é a área interfacial das bolhas por unidade de volume das bolhas (ab) dada por 
6
b
b
a
d
          Eq. 2.72 
e a área interfacial local das bolhas por unidade de volume do leito (a), dada por 
b ba a           Eq. 2.73 
A fração volumétrica do gás intersticial da emulsão relativamente a todo o leito (εd), pode 
calcular-se por 
(1 )d b mf            Eq. 2.74 
e a fração total de vazios do leito (ε) através de  
d b              Eq. 2.75  
2.5.5 COEFICIENTES DE TRANSFERÊNCIA DE MASSA ENTRE AS BOLHAS E A EMULSÃO 
Davidson & Harrison (1963) propuseram um modelo de cálculo do coeficiente de 
transferência de massa local (kbe) baseado apenas em critérios racionais, sendo mais 
tarde revisto por Davidson (1977). 
Em rigor deve-se aplicar valores locais nas equações do balanço mássico, mas é mais 
corrente o uso de valores médios. Tal como o caso do diâmetro da bolha, o coeficiente de 
transferência de massa local entre as bolhas e a emulsão (kbe) apresenta pouco interesse 
caso não se tenha um valor médio bastante representativo, facto que normalmente não 
acontece. Este coeficiente é função das condições locais, designadamente do diâmetro 
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da bolha e da velocidade intersticial do gás. Na Tabela 2.2 apresenta-se um resumo das 
principais modelos desenvolvidos para o cálculo de Kbe. 
Tabela 2.2 – Modelos para o cálculo do coeficiente global de transferência de massa entre a fase de bolha e 
a fase de emulsão desenvolvidos por diferentes autores. 
Fonte Modelo Equação 
*
Davidson & Harrison (1963) 
2
4
3
4
AB
be mf
b
gD
k u
d
 
 
Eq. 2.76 
**
Kunii & Levenspiel (1991) 
1 1 1
be bc cek k k
 
 
2 0,25
1,25
4,5 5,85
mf AB
be
b b
u D g
k
d d
 
 
3
6,77
AB mf b
ce
b
D u
k
d


 
Eq. 2.77 
 
Eq. 2.78 
 
Eq. 2.79 
 
*
(Swaaij, 1995) 
4
4
1,19 0,91
1
mf
be mf AB
mf b
k u D
d


 
     
 
Eq. 2.80 
*
Grace (1986) 
4
3
mf AB b
be
b
u D u
k
d

 
Eq. 2.81 
* 
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3
.mb
-2
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3
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Figura 2.11 – Representação de kbe em função de d12 utilizando os modelos desenvolvidos por diferentes 
autores. (Fonte: Neves, 2007) 
A Figura 2.11 mostra que a transferência de massa entre as bolhas e emulsão é 
desfavorecida com o aumento do diâmetro das bolhas, ou seja Kbe diminui, à semelhança 
do que acontece na transferência de massa na camada limite das partículas reativas na 
emulsão. Pode-se constatar que a expressão de Davidson & Harrison (1963) é a que 
oferece valores mais elevados enquanto a de Kunni & Levenspiel (1991) apresenta os 
valores mais baixos. 
Neste trabalho usou-se a correlação de Grace (1986), pois apresenta valores de kbe 
intermédios e devido à sua simplicidade é bastante usada em trabalhos de modelação de 
reações heterogéneas tal como em Matos (1995) ou Tarelho (2001). 
Tal como no caso do diâmetro de bolha, o coeficiente de transferência de massa local 
entre as bolhas e a emulsão apresenta pouco interesse para a realização de modelos 
integrais, a menos que seja possível utilizar um valor médio representativo. O coeficiente 
de transferência de massa entre as bolhas e a fase emulsão (k
be
) é função das condições 
locais, nomeadamente do diâmetro de bolha e da velocidade intersticial do gás. As 
condições em que é possível calcular um valor médio representativo do coeficiente de 
transferência de massa em todo o leito (k
m
), não eram claras na bibliografia utilizada, 
tendo sido admitido que se possa estimar através da Eq. 2.81 para um diâmetro de bolha 
em z=0,4H. 
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Normalmente define-se ainda um coeficiente de transferência de massa adimensional 
entre as fases bolha e emulsão para todo o leito (X), ou número de renovações de bolha, 
dado por  
m b bk a HX
u


         Eq. 2.82 
como apresenta Grace (1986) para vários modelos de duas fases e à semelhança de 
(Davidson & Harrison, 1963). 
2.5.6 SÓLIDOS REATIVOS EM LEITO FLUIDIZADO 
A massa de sólidos reativos (i.e. as partículas de carbonizados presentes na fase de 
emulsão) por unidade de volume do leito fluidizado é dada por 
(1 )(1 )c b mf cw            Eq. 2.83 
sendo wc a massa de partículas de carbonizados por unidade de volume de sólidos totais 
(sólidos de enchimento e sólidos reativos) dada por 
c
c
pc
c p
m
w
mm
 

 
  
 
        Eq. 2.84 
em que mc é a massa instantânea do sólido reativo não convertido presente na fase 
emulsão, mp a massa de partículas de enchimento e o somatório representa o volume 
aparente de sólido reativo, da mistura de partículas presentes na fase emulsão. 
2.6 MODELO ANALÍTICO INTEGRAL DE LEITO FLUIDIZADO 
Os pontos seguintes fazem a descrição de um modelo matemático de leito fluidizado 
destinado ao cálculo da concentração local de um reagente gasoso, partindo de um 
conjunto de parâmetros de operação do leito e da concentração do gás reativo à entrada 
do reator. Este procedimento é fundamental para avaliar a transferência de massa do 
agente gasoso para os locais ativos da partícula reativa.  
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O modelo de reação química em leito fluidizado utilizado neste trabalho parte da Eq. 2.5 
ou suas simplificações, cuja integração assenta num conjunto de pressupostos tais como 
o modelo de escoamento em cada fase, o modelo de transferência de massa entre fases, 
a distribuição de caudal entre fases, etc.. 
2.6.1 MODELO DE DAVIDSON & HARRISON (CSTR-PFR) 
O modelo de Davidson & Harrison (1963) de duas fases (fase emulsão num CSTR e fase 
bolha num PFR) desenvolveu-se para aplicações a reações gasosas de primeira ordem, 
catalisadas por sólidos. Este modelo deduz-se a partir da Eq. 2.7 aplicada a cada uma 
das fases em condições de estacionaridade e mistura radial perfeita, considerando que a 
reação acontece exclusivamente na fase emulsão e que o caudal de entrada se reparte 
pela fase emulsão apresentando-se à velocidade de mínima fluidização e que o restante 
caudal se apresenta na fase bolha. Considerando que a fase emulsão (e) está em 
agitação perfeita (CSTR) e que a bolha (b) apresenta em escoamento pistão (PFR), a 
concentração na fase bolha é dada por 
( ) 0b b be b e
v dC
k a C C
A dz
           Eq. 2.85 
Mas como o modelo de Davidson & Harrison parte do pressuposto de que o caudal para 
além do de mínima fluidização passa na forma de bolhas, então 
b
mf
v
u u u
A
           Eq. 2.86 
e portanto fica 
( ) 0b be b b b e
dC
u k a C C
dz
          Eq. 2.87 
e que integrada com condições fronteira em z=0, Cb(0)=C0, e ainda com Ce=constante 
para dar o perfil de concentração na fase bolha  
0( )exp
m b b
b e e
k a
C C C C z
u


 
    
 
      Eq. 2.88 
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Admitindo um coeficiente de transferência de massa médio em todo o leito km, e de onde 
se pode determinar imediatamente a concentração da fase bolha após percorrer o leito 
CbH, sendo X dado pela Eq. 2.82. 
0( )exp( )bH e eC C C C X          Eq. 2.89 
A aplicação da Eq. 2.7 à fase emulsão (i=2=e, j=1=b), em condições de agitação perfeita, 
onde desaparece o componente A por reação química (homogénea) de primeira ordem 
de acordo com Ψ2=1-εb e (1-α2)=εmf, em termos de um único componente gasoso, dá 
origem à equação algébrica 
0
1( ) (1 ) 0
p e
be e b b mf e
v C C
k a C C k C
A H
 

         Eq. 2.90 
e tendo em atenção o pressuposto de que o caudal de gás que atravessa a fase emulsão 
é idêntico ao de mínima fluidização 
(1 )
p
mf
v
u u
A
           Eq. 2.91 
Admitindo um leito em z=0 com Ce(0)=C0 e saindo com a mesma concentração de gás na 
fase de emulsão Ce, e ainda tendo em conta a equação do perfil de fase bolha (Eq. 2.88), 
obtém-se a concentração na fase emulsão  
0
1 exp( )
1 exp( )
e
X
C C
k X


 

  
       Eq. 2.92 
em que  
1 (1 )mf bk H
k
u
 
         Eq. 2.93 
A concentração do gás à saída do leito resulta da mistura do gás que atravessou quer a 
fase emulsão quer a fase bolha (Eq. 2.94). 
(1 )H bH eC C C           Eq. 2.94 
ou seja, 
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2
0
(1 exp( ))
exp( )
1 exp( )
H
X
C C X
k X



  
   
   
     Eq. 2.95 
2.6.2 MODELO ANALÍTICO E INTEGRAL COM REAÇÃO HETEROGÉNEA 
O estudo cinético de reações heterogéneas para o cálculo da constante de velocidade de 
reação do CO2 com os carbonizados, a partir de observações efetuadas em leito 
fluidizado laboratorial, parte dos pressupostos: 
 a reação obedece a uma cinética de primeira ordem;  
 o tempo de contacto entre os reagentes é suficientemente curto, para que o 
tamanho das partículas de carbonizado possa ser considerado constante,  
 a concentração de CO2 é suficientemente pequena para que a reação decorra a 
temperatura constante e para que o tamanho de partícula se mantenha; 
 a cinza eventualmente formada à superfície das partículas é removida pelo atrito 
das partículas do leito e não constitui qualquer resistência à transferência de 
massa para a periferia das partículas;  
 a densidade dos carbonizados permanece constante;  
 as partículas não sofrem de fragmentação ao serem lançadas no reator a alta 
temperatura nem são elutriadas durante a operação do reator. 
2.6.2.1 MODELO DE REAÇÃO QUÍMICA E DE TRANSFERÊNCIA DE MASSA PARA AS 
PARTÍCULAS 
O modelo de reação química heterogénea e transferência de massa nos poros e na 
camada limite, salienta-se a ausência de cinza, diâmetro constante da partícula de 
carbonizado e a velocidade de desaparecimento de primeira ordem, com os carbonizados 
presentes exclusivamente na emulsão, sendo b =1-εb e αb=1-εmf parâmetros da Eq. 
2.35 para a velocidade de reação química local na emulsão que é dada por 
( ) (1 )(1 )A e b mf eR KC            Eq. 2.96 
Gasificação de carbonizados em leito fluidizado  
68  Departamento de Ambiente e Ordenamento 
Para relacionar K com a constante cinética heterogénea de primeira ordem (k1) recorre-se 
à Eq. 2.16, aplicada à camada limite, com a concentração do reagente gasoso desde o 
bulk da emulsão (Ce) até à superfície externa das partículas reativas (Cc
S), considerando 
as condições fronteira já explicadas, e pode escrever-se,  
12
63
( ) ( ) ( )
2 (2 )
S S sAB AB
A e e c e c c
c c c c c
ShD ShD
r C C C C k C
r r r

 
     
  
Eq. 2.97 
que desenvolvida em ordem a Cc
s fica, 
2
1 2
6
(2 )
6
(2 )
AB
S c c
c e
AB
c c
ShD
r
C C
ShD
k
r





       
Eq. 2.98 
e aplicada na Eq. 2.16, pode dizer-se que 
( )A e er KC           Eq. 2.99 
com 
1
2
1
1 1
6
(2 )
AB
c c
K
ShDk
r




        Eq. 2.100 
e então fica, 
2
1
(2 )1 1
6
c c
AB
r
K k ShD


 
        
Eq. 2.37  
2.6.2.2 MODELO CSTR-PRF  
Neste trabalho aplica-se o modelo de Davidson & Harrison (1963), tendo em conta os 
pressupostos anteriores e considerando algumas modificações ao original e que será 
descrito de seguida. 
O balanço mássico na fase bolha, onde não existem partículas de carbonizado, e 
pressupondo que o excesso de caudal para além do de mínima fluidização passa na 
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forma de bolhas, e que é exatamente idêntico ao modelo de D&H, e portanto o perfil de 
concentração na fase bolha é dado pela Eq. 2.88. 
A aplicação à fase emulsão onde se dá o desaparecimento do CO2 para a camada limite 
das partículas para depois reagir na superfície da partícula reativa, origina uma equação 
semelhante à Eq. 2.90, com exceção do termo de velocidade local de reação química que 
é dado pela Eq. 2.96. Assim, a concentração na fase densa é dada diretamente pela 
equação algébrica 
0(1 ) ( ) (1 )(1 ) ( ) 0   

       e m b b e b b mf c A e
C C
u k a C C w r
H
  Eq. 2.101 
Considerando o CSTR atravessado por um caudal volumétrico com a concentração de 
entrada de reagente no reator, i. e. Ce(0)=C0 e admitindo mistura perfeita a toda a altura 
do reator Ce=constante. Assim, rearranjando a Eq. 2.101 para fase emulsão fica 
0(1 ) ( ) ( ) 0       e m b b e b c eu C C k a C C H KC H    Eq. 2.102 
Ou seja, a concentração na fase emulsão é função da concentração de gás na entrada 
do reator e na fase bolha (Eq. 103). 
0( , )e bC f C C         Eq. 2.103 
Tendo em conta a equação do perfil de fase bolha (Eq. 2.88), obtém-se a concentração 
na fase emulsão dada por 
0
1 exp( )
1 exp( )
e
c
X
C C
H
X K
u

 
 

  
      Eq. 2.104 
sendo o número de renovações de bolha X é dado pela Eq. 2.82. 
A concentração do gás à saída do leito resulta da mistura do gás que atravessou quer a 
fase emulsão quer a fase bolha, com Ce=CeH é dado pela Eq. 2.104 que aplicada ao 
modelo efetivamente usado neste trabalho fica 
2
0
(1 exp( ))
exp( )
1 exp( )
H
c
X
C C X
H
X K
u


 
 
  
   
   
 
    Eq. 2.105 
Gasificação de carbonizados em leito fluidizado  
70  Departamento de Ambiente e Ordenamento 
Para além dos aspetos reacionais apontados, a velocidade de reação está dependente 
de outros fatores já supracitados, ou seja, das condições de operação do leito: evolução 
das dimensões das partículas reativas, da composição superficial, porosidade, fiabilidade 
das partículas sólidas reativas e da acumulação dos produtos sólidos de reação. Neste 
caso as partículas apresentam um teor de cinzas pequeno e as condições de atrito entre 
partículas são tais que mantêm a superfície das partículas reativas limpa, ou seja, livre de 
cinzas. As condições de ensaio mantêm as dimensões das partículas sensivelmente 
constantes. 
Já foi apresentado o modelo em termos de velocidade de reação química e da sua 
localização na partícula, interessa portanto ainda, apresentar em termos de conversão do 
sólido reativo. Para determinar o grau de conversão do carbono (Xs) em função do tempo 
de processamento da partícula de carbonizado, pode definir-se como  
0
1 ss
s
m
X
m
 
         
Eq. 2.106 
Contudo, para calcular a conversão em termos de gás reagente usam-se as 
concentrações inicial e final do gás reagente A, através de 
0A AH
A
Ao
C C
X
C


        
Eq. 2.107 
Esta última (Eq. 2.107) foi a selecionada para o cálculo da conversão, uma vez que não 
se considera o efeito da camada de cinzas na velocidade de reação química, pois o teor 
destas é baixo e não se acumula cinza na superfície das partículas reativas.  
2.6.3 INTEGRAÇÃO DOS TRABALHOS DE MODELAÇÃO EM DIFERENTES ESCALAS 
Uma vez apresentados os principais modelos de transferência de massa e de reação 
química heterogénea ao nível das partículas de carbonizados, localizadas na fase de 
emulsão dum leito fluidizado borbulhante, interessa agora esclarecer a sua articulação 
com o modelo analítico de leito fluidizado descrito na secção 2.3.2. 
Admitido também a ausência de reações heterogéneas na fase de bolha, há apenas que 
considerar a Eq. 2.96 para o processamento de gás reagente no leito fluidizado, a qual 
diz respeito à velocidade aparente de reação química heterogénea na emulsão, sendo 
definida em termos das condições de emulsão. 
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As características cinéticas intrínsecas da reação de gasificação em estudo com base no 
modelo desenvolvido, podem ser determinadas com base na velocidade global de reação 
química observada num reator como um todo, ou seja, com base num balanço mássico 
ao equipamento, sendo diretamente relacionada com o grau de conversão observado 
para o gás reagente entre a entrada e a saída do leito (Eq. 2.10), ou seja, os únicos 
locais do reator onde se realizam medidas experimentais de composição gasosa (Escala 
IV). 
0 0( ) ( ) ( )      A H H
Gv u
R C C C C
V H
     Eq. 2.108 
e em que por conveniência se pode também representar  
  A t OR K C          Eq. 2.109 
Sendo Kt a constante global de reação química heterogénea referida à unidade de volume 
do leito fluidizado e baseada na concentração do gás reagente à entrada do reator (C0). 
Nestas condições e tendo em conta a Eq. 2.105, pode desenvolver-se em ordem a Kt e 
assim concluir-se que esta constante está relacionada com K através da Eq. 2.37. 
Então desenvolvendo a Eq. 2.109 em relação a Kt pode concluir-se que esta constante é 
dada por 
 
1 1
1 exp( )t c
H
K u X K 
 
 
      Eq. 2.110 
Pode-se deduzir uma fórmula de cálculo para a constante aparente de reação química 
heterogénea (K) (Eq. 2.37) que permite calcular a constante cinética intrínseca de reação 
química heterogénea de primeira ordem (k1) a partir da constante cinética aparente (K) 
através dos modelos para a transferência de massa na camada limite (Eq. 2.96) e a 
transferência de massa acompanhada de reação química nas partículas reativas (Eq. 
2.16). Deste modo obtém-se finalmente uma relação entre os diferentes modelos 
selecionados ao longo deste capítulo para o estudo de cinéticas de gasificação de 
carbonizados em leito fluidizado (Eq. 2.111). Esta expressão evidencia que a observação 
experimental, realizada durante o ensaio dum reator químico heterogéneo em estado 
estacionário, não é mais do que a expressão dum conjunto de fenómenos que interagem 
entre si (transferência de massa ou reação química) e que participam em série no 
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processamento de materiais reagentes. Caso se tivesse considerado também uma 
camada de cinzas sobre as partículas reativas, através da qual ocorre transporte difusivo 
de gás reagente, então deveria ser considerado na Eq. 2.111 outro termo relativo a esta 
limitação difusiva adicional. 
 
2
1
(2 )1 1 1
6
1 exp( )
c c
t c AB c
r
uK k ShD
X
H

  
  
 
    Eq. 2.111 
Finalmente a constante cinética de primeira ordem (k1) determina-se calculando os vários 
elementos de resistência à transferência de massa a partir dos valores operacionais 
dados e/ou calculados, e finalmente calculando o fator de eficiência η (Eq. 2.19). Ou seja, 
calcula-se ηk1 a partir da Eq. 2.111, que está relacionado com a velocidade média de 
reação química heterogénea na partícula de carbonizado (Eq. 2.11). A velocidade 
intrínseca de reação química é referida à concentração local do reagente gasoso nos 
poros da partícula e que faz intervir apenas a constante cinética intrínseca k1, que se 
pretende calcular. Assim, é necessário recorrer ao modelo homogéneo de reação 
química heterogénea, para ter o fator de eficiência em termos da Eq. 2.19 e também a 
um procedimento iterativo do ponto fixo (Figura 2.12). Este procedimento assenta no 
conhecimento prévio do raio dos poros, que no caso vertente foi assumido 10µm, tendo 
em conta as estruturas externas do carbonizado utilizado (ver Figura 3.9). 
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Figura 2.12 -- Procedimento iterativo de ponto fixo para calcular o fator de eficiência para o caso duma reação 
heterogénea de primeira ordem. 
Na Eq. 2.111, 1/Kt pode ser entendido como uma resistência à reação e transporte do 
reagente gasoso no reator de leito fluidizado, podemos então interpretar a conversão do 
reagente gasoso como governada por três resistências, que são: (i) a Resistência 1 (R1) 
associada à própria velocidade observada de reação química (1º termo da Eq. 2.111); a 
Resistência 2 (R2) associada à transferência de massa do reagente gasoso através da 
camada limite das partículas reativas (2º termo da Eq. 2.111); a Resistência 3 (R3) 
associada aos fenómenos de transferência de massa relacionados com o modelo de leito 
fluidizado considerado (i.e. os modelos de mistura considerados, o número de fases, etc.) 
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(3º termo da Eq. 2.111). Quanto maior a resistência menor a capacidade de 
processamento e transporte do reagente gasoso no leito fluidizado. 
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3 MATERIAIS E MÉTODOS  
O estudo experimental da reação de gasificação de carbonizados com CO2 necessitou de 
um conjunto de diferentes equipamentos, materiais e metodologias que são apresentados 
neste capítulo. 
3.1  EQUIPAMENTO LABORATORIAL 
O equipamento usado para realização deste trabalho encontra-se instalado no 
Departamento de Ambiente e Ordenamento da Universidade de Aveiro, tendo sido 
originalmente concebido, desenvolvido e operacionalizado por Matos (1995), e foi objeto 
de diferentes melhorias e ajustamentos no âmbito da realização deste trabalho.  
A infraestrutura experimental compreende: 
I. O reator laboratorial de leito fluidizado em quartzo instalado num forno de 
aquecimento; 
II. Uma unidade de alimentação de gás para preparar, controlar e medir a entrada da 
mistura gasosa no reator e que suporta o sistema de controlo do forno de 
aquecimento (UCC1); 
III. Um sistema de monitorização, amostragem e análise gasosa (analisadores), que 
permite medir caudais, temperaturas, pressões e composição gasosa (UCDs); 
IV. Um sistema de controlo e aquisição automáticos de dados. 
A exaustão de gases era realizada para um sistema de aspiração com hotte. A Figura 3.1 
apresenta alguns dos componentes do sistema experimental utilizado neste trabalho.  
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Figura 3.1 - Sistema reativo incluindo o reator laboratorial de leito fluidizado usado para a realização de 
medidas experimentais relativas à gasificação de partículas de carbonizados com CO2. (Fonte: adaptado de 
Matos,1995). 
3.1.1 REATOR LABORATORIAL DE LEITO FLUIDIZADO BORBULHANTE  
O reator laboratorial de leito fluidizado (RLFZ) propriamente dito, é constituído por uma 
camara de reação que consiste num tubo de quartzo com 5 cm de diâmetro interno (Ar = 
19,6E-4 m2) e 40 cm de altura útil que assenta numa placa de distribuição de gás com 12 
injetores (Ao = 1,6E-4 m
2·injector-1) que direcionam o caudal de gás de fluidização no 
sentido ascendente do escoamento, tendo-se usado um caudal de cerca de 3,5 l.min-1 
(PTN) que se revelou adequado na maioria dos ensaios. A parte superior do tubo é 
tapada por uma placa que permite aceder ao ambiente de reação através de orifícios na 
placa onde se introduzem sondas específicas de amostragem (monitorização da 
composição gasosa, temperatura e pressão) que encaminham o efluente gasoso para a 
unidade de exaustão, e por onde se carrega o reator com o material de enchimento (leito) 
e os carbonizados (Figura 3.2). 
Susana Pereira 
Universidade de Aveiro  77 
 
Figura 3.2 – Esquema do reator laboratorial de leito fluidizado (RLFZ). (Fonte: Matos, 1995) 
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Figura 3.3 - Reator de quartzo ensaiado, com o leito de areia de 5 cm de altura (a); sistema de aquecimento 
(forno), de arrefecimento e amostragem (sondas) (b). 
3.1.2 SISTEMA DE PREPARAÇÃO DE MISTURAS GASOSAS 
A operação do reator assenta numa unidade pneumática de preparação de misturas 
gasosas e admissão ao reator. As misturas gasosas foram preparadas segundo uma 
concentração previamente estabelecida, recorrendo à mistura de gás de arraste (árgon) 
(rotâmetro FP1/4PP) e dióxido de carbono (rotâmetro FP1/8SS) a partir de garrafas de 
gases puros.  
Depois da mistura gasosa preparada, esta era monitorizada por um caudalímetro 
(Honeywell 5104). A concentração da mistura reagente era ajustada com válvulas 
aplicadas nos redutores de pressão das garrafas e com uma válvula automática instalada 
na UCC1 de ajuste da pressão de preparação da mistura entre a situação de by-pass e 
de reator de maneira a manter uma mistura de concentração pretendida (5 e 21% de 
CO2).  
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A mistura preparada era conduzida para a exaustão (By-pass) ou para o reator sendo 
que era caracterizada e registada em ambas as situações. 
3.1.3 SISTEMA DE MONITORIZAÇÃO E ANÁLISE 
O sistema de monitorização da operação do reator laboratorial de leito fluidizado 
borbulhante, incluía um conjunto de unidades de tratamento e distribuição de amostra 
gasosa e incluía um conjunto de dispositivos de monitorização e análise, nomeadamente, 
analisadores de gases, sensores de temperatura e pressão, caudalímetros mássicos de 
gás e rotâmetros. 
Todos os dispositivos de monitorização foram previamente testados e calibrados (secção 
3.2.2).  
3.1.4 SISTEMA DE CONTROLO E AQUISIÇÃO DE DADOS 
O sistema de aquisição de dados e controlo automático é um dos componentes 
fundamentais deste trabalho. Este sistema compreende um diversificado número de 
componentes de hardware interligados entre si, operados a partir de uma placa de 
aquisição e controlo automático de dados, instalada num computador, a partir do qual 
eram conduzidas todas as operações necessárias à realização dos ensaios.  
A programação das tarefas assentou num conjunto de programas (Figura 3.4), tais como: 
de definição das características do ensaio (identificação do ensaio, caudais, 
granulometrias, temporizações, etc.), seleção da temperatura de operação, prosseguindo 
para um programa que faz a gestão da operação até atingir a temperatura desejada para 
o ensaio e finalmente operação nas condições pretendidas (adição de reagente gasoso e 
análise da composição dos gases de exaustão do reator) durante um período de tempo 
previamente designado. Quando concluído o ensaio, o controlo da operação era 
devolvido à seleção de nova temperatura para repetir os procedimentos anteriores tantas 
vezes quantos os patamares de temperatura considerados (ver Figura 3.4). 
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Figura 3.4 – Procedimento seguido pela programação de operação e aquisição de dados. 
O sistema de aquisição lê e regista em ficheiro (Dados.dat) a informação adquirida em 
tempo real referente ao ensaio (concentrações dos reagentes e dos produtos, 
temperatura, pressão, caudais, etc.) com duração de 2 minutos tanto em by-pass como 
no reator, correspondendo a um total de 60 conjuntos de medidas ou aquisições cada. 
Essa informação chega aos analisadores como sinal analógico e é transmitido para o 
computador, como sinal digital. 
3.2 PREPARAÇÃO E CALIBRAÇÃO  
Os procedimentos de preparação iniciais respeitaram a articulação dos vários sistemas, a 
calibração, a configuração do software de aquisição de dados, de controlo automático e 
verificação e ensaio da operacionalidade dos vários sistemas e finalmente a operação 
tendo em vista a realização dos ensaios de gasificação de carbonizado com CO2.  
A realização de um ensaio era precedida do ajuste das condições de serviço, 
nomeadamente: do caudal de gás, da concentração da mistura gasosa e da temperatura 
de ensaio. As amostras a ensaiar foram previamente desvolatilizadas a 900ºC durante 15 
minutos em leito fixo num reator tubular de quartzo na presença de azoto e depois 
arrefecidas e guardadas em vaso estanque. 
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Tendo em vista estabelecer as condições de operação do leito fluidizado, foi necessário 
avaliar a adequabilidade das várias granulometrias de carbonizados e de leitos em 
função da temperatura e do caudal do agente gasoso de fluidização. O objetivo deste 
procedimento (ver Anexo A) passa por determinar as condições em que a velocidade de 
operação é menor que a velocidade mínima de fluidização (umf), ou seja, a 
operacionalidade do reator sem se verificar elutriação das partículas sólidas. Assim, 
neste trabalho foi selecionada a granulometria de leito de 180-250 µm, e quanto ao 
carvão as gamas 355-500, 500-710, 710-1000, 1000-1400, 1400-2000 e 2000-2800 µm, 
para vários patamares de temperatura compreendidos entre 580 e 930ºC (Figura Anexo 
A). 
3.2.1 PREPARAÇÃO E ARTICULAÇÃO DOS VÁRIOS ELEMENTOS DO SISTEMA 
A preparação e articulação do sistema reacional incluía a montagem do reator e a 
instalação do equipamento auxiliar de controlo e preparação das misturas gasosas, a 
instalação e ligação das sondas de amostragem, dos termopares e dos sinais de saída 
dos analisadores ao sistema automático de aquisição de dados.  
Há ainda necessidade de verificação do sistema de recirculação de água de 
arrefecimento das sondas e instalação de dispositivos de isolamento térmico com fibra 
cerâmica.  
3.2.2 CALIBRAÇÃO  
Os procedimentos de calibração dos vários instrumentos de medida tais como, 
rotâmetros, termopares, sensores de pressão, analisadores automáticos de gás, etc. são 
fundamentais para garantir uma operação fiável do equipamento bem como para a 
obtenção de significado físico dos resultados.  
A calibração do equipamento de análise gasosa foi efetuada com garrafas de misturas 
gasosas contendo concentrações conhecidas, com as quais se preparou retas de 
calibração adequadas a cada situação de ensaio. Foram calibrados os dispositivos de 
medida de caudal (dois rotâmetros e dois caudalímetros), e de medida da composição 
gasosa (analisadores de CO2 e de CO). 
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3.2.2.1 MEDIÇÃO E CALIBRAÇÃO DO CAUDAL EM ROTÂMETROS 
No âmbito do trabalho proposto, o caudal de gás admitido ao reator é de extrema 
importância devendo ser conhecido com bastante rigor. O reator laboratorial de leito 
fluidizado opera tipicamente com caudais entre 2 e 3 l.min-1. O gás de arraste usado 
neste trabalho experimental foi o árgon.  
A calibração dos rotâmetros consiste no estabelecimento da relação entre o caudal que 
atravessa o rotâmetro e a posição do flutuador na escala de medida que apresenta. O 
gás de calibração utilizado para o efeito foi o árgon puro, e em condições próximas das 
usadas na operação do rotâmetro ou seja, a cerca de 40ºC e de 0,2 bar manométricos. 
Os calibradores usados para estabelecer a curva de calibração de um dado rotâmetro, foi 
um contador de gás húmido (CGH) (caudais de 1 a 80 l.min-1). O modelo da curva de 
calibração de um rotâmetro é obtido usando um modelo de regressão linear dado por 
      Eq. 3.1 
sendo h a posição do flutuador no rotâmetro e vs o caudal volumétrico definido em 
condições de referência especificadas.  
Foram calibrados dois rotâmetros, um para o gás reativo (CO2) e outro para o gás de 
arraste (árgon). Os parâmetros de regressão e as condições de calibração estão 
especificadas na Tabela 3.1. 
 
Figura 3.5 - Exemplo da reta de calibração do rotâmetro FP1/8SS 
Tabela 3.1 - Parâmetros de regressão das curvas de calibração de dois rotâmetros presentes na UCC1. 
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Rotâmetro (Ref.) 
a0 
(1 PTN.min
-1
) 
a1                      
(1 PTN.min
-1
.Div
-1
) 
Gama (Div) r
2
 n 
FP1/4PP 5,370E-02 9,52E-02 5 a 40 - - 
FP1/8SS -0,240648 0,141057 3 a 8 0,999508 6 
Notas: Calibração com sistema de contador de gás húmido: árgon, pressão manométrica média =0,2 bar 
Condições de referência (PTN): PS=10133 Pa, Ts=273,15 K, Gás de referência: árgon 
A utilização da curva de calibração de um rotâmetro para aplicação nas situações de 
operação, está dependente da temperatura e pressão de operação do respetivo 
rotâmetro e da composição gasosa. Assim, o procedimento de cálculo de um caudal, nas 
condições efetivas de reação, a partir da curva de calibração segue os seguintes passos 
(Matos 1995): 
 Ajuste das condições de utilização do rotâmetro; anotar composição (yi), a posição 
do flutuador (h), e as condições de operação do rotâmetro (Prot e Trot); 
 Calcular o caudal de gás nas condições de referência (vs) usando a Eq. 3.2 e os 
parâmetros de regressão da Tabela 3.1; 
 Calcular o caudal de gás, que poderá ser de natureza diferente das condições de 
referência, nas condições do rotâmetro. 
rot s s
rot s
s rot r
P T M
v v
PT M
         Eq. 3.2  
Em que Ms é a massa molecular do gás de referência e Mr a massa molecular da mistura 
gasosa que atravessa o rotâmetro, através de 
        Eq. 3.3 
Em que Mi é a massa molecular e yi é a fração molar de cada componente da mistura 
gasosa usada como gás de operação; 
 Por fim, calcula-se o caudal de gás às condições do reator, usando uma equação 
que deriva da equação dos gases perfeitos 
 
Prot r
r rot
r rot
T
v v
PT
         Eq. 3.4 
O caudal total foi calculado pela soma aritmética dos caudais calculados para cada 
rotâmetro. A verificação do modelo de medida de caudal com base nos rotâmetros 
r i iM M y
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mostrou erros relativos inferiores a 3 %. A pressão nos rotâmetros foi constantemente 
monitorizada e usada para detetar alterações nos caudais (posição dos flutuadores).  
3.2.2.2 MEDIÇÃO E CALIBRAÇÃO DO CAUDAL DE GÁS EM CAUDALÍMETROS  
Os caudalímetros usados neste trabalho permitem determinar o caudal mássico que os 
atravessa, sendo uma alternativa aos rotâmetros, mas podendo assim ser objeto de 
monitorização permanente. 
O sistema dispunha de dois caudalímetros: um destinado à medição do caudal mássico 
de CO2 (OMROM D6F) e outro destinado à medida de caudal mássico da mistura (RS 
AWM5101 VN) e localizado na UCC1. Apenas foi calibrado o caudalímetro do CO2, com o 
auxílio do contador de gás húmido para obter dados para fazer a reta de calibração. 
Tabela 3.2 - Parâmetros de regressão das retas de calibração dos caudalimetros. 
Caudalimetro  
(Ref.) 
a0 
(gN2.min
-1
) 
a1                      
(gN2.min
-1
.Volt
-1
) 
a2 
r
2
 n 
gN2.min
-1
.Volt
-2
) 
*OMROM D6F 0,3550E-01 0,3676E-01 -0,7026E-01 0,99960 5 
RS AWM5101 VN 0,1500E+01 -0,1554E+01 - - - 
*Notas: Calibração com sistema de contador de gás húmido: árgon, pressão manométrica média =0,2 bar 
Condições de referência (PTN): PS=10133 Pa, Ts=273,15 K, Gás de referência: CO2 
 
3.2.2.3 MEDIÇÃO DA TEMPERATURA 
A medição de temperatura com termopares deriva da relação entre a temperatura de 
junção fria e a força eletromotriz gerada pelo termopar de medida, esta relação está 
tabelada para cada tipo de termopar, não tendo sido verificados erros no registo 
apresentado pelo sistema de aquisição. 
3.2.2.4 MEDIÇÃO E CALIBRAÇÃO DA PRESSÃO 
O sensor de pressão (KELLER-PA33) é um sensor de pressão absoluta, ou seja, sensível 
à pressão atmosférica existente em cada momento. O software possuía já uma equação 
de regressão da pressão absoluta (Pa) que fazia o ajuste para a pressão atmosférica e 
portanto, não foi efetuada qualquer alteração.  
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3.2.2.5 MEDIÇÃO E CALIBRAÇÃO DA COMPOSIÇÃO GASOSA 
Os procedimentos de calibração de um analisador de concentrações gasosas passam 
por associar a resposta do aparelho (indicação digital ou analógica, saída analógica em 
tensão) à concentração de uma mistura gasosa. A calibração passa pelo acerto do ZERO 
do aparelho recorrendo a um gás puro (normalmente azoto ou árgon) e de um valor fixo 
de concentração conhecida (SPAN ou CAL) a partir de uma ou mais misturas gasosas 
calibradas. Deve-se conhecer o tipo de resposta do aparelho, pois caso não seja linear é 
necessário dispor de várias misturas ou de um sistema de diluição. 
As calibrações dos analisadores devem ser efetuadas com o aparelho quente e nas 
condições de serviço.  
Os analisadores usados neste trabalho foram o de CO2 (ADC) e CO (signal), que não 
tiveram problemas de interferências como se veio a verificar na calibração.  
Os procedimentos de calibração dos analisadores de CO2 e CO, foram feitos a partir de 
garrafas de gases “puros” e usando o programa CALIBR de operação da instalação. 
Normalmente os analisadores apresentam uma resposta linear ou linearizada, bastando 
dois pontos para fazer a reta de regressão, sendo portanto de uma forma geral, a reta de 
calibração de cada analisador dada por  
       Eq. 3.5 
em, que Cj é a concentração prevista pelo j-ésimo analisador, determinada a partir do 
sinal analógico Vj e da respetiva curva de calibração. A curva de calibração é 
estabelecida a partir do ensaio do analisador com gás ZERO (ar reconstituído) e a 
mistura gasosa de garrafas de gases “puros” contendo o componente j a medir numa 
concentração conhecida. 
Uma análise mais profunda do modelo de resposta do analisador de CO2, permitiu 
concluir que a resposta seria de segundo grau. Assim, usou-se o programa REGMUL 
para fazer regressões lineares de 2º grau ou superior, obtendo a curva de calibração de 
2º grau deste aparelho que se traspôs para o ficheiro de dados de calibração. 
Assim, procedia-se ao ajuste do ZERO e do SPAN todos os dias, usando os respetivos 
potenciómetros dos analisadores e mantendo-se as equações de calibração. Neste 
âmbito o analisador de CO2 mostrou mais instabilidade, embora de modo geral os 
0 1( ) ( )j jC ppm a aV volts 
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analisadores de CO2 e de CO tenham dado uma resposta bastante satisfatória e com 
tempo de resposta bastante semelhante. 
Tabela 3.3 - Parâmetros de regressão das curvas de calibração dos analisadores de gás.  
Equipamento Gás 
Escala 
(%) 
a0 
(%) 
a1 
(%.Volt
-1
) 
a2 
(%.Volt
-2
) 
ADC 1450 CO2 (22 Maio) 0-10 0,7459E-01 0,03310E+00 -0,2384E-06 
*ADC 1450 CO2 (01 Junho) 0-25 0,1023E-00 0,1705E+01 0,8818E-02 
**ADC 1450 CO2 (11 Junho) 0-25 0,8754E-01 0,1786E+01 0,6515E-01 
SIGNAL CO (01 Junho) 0-10 0,9377E+00 -0,1719E-01 - 
Notas: Os coeficientes de regressão típicos são da ordem de 0,9999.  
*Reta de calibração referente ao analisador de CO2 na escala de 0-25% foi usada nos ensaios com as 
granulometrias de 500-710, 710-1000 e 1000-1400 µm. 
**Reta de calibração usada nos ensaios com granulometrias 1400-2000, 2000-2800 e 355-500 µm.  
3.3 MATERIAIS 
O conjunto de materiais usados neste trabalho inclui os reagentes gasosos, os 
carbonizados e ainda os materiais que compõem o leito. 
3.3.1 REAGENTES GASOSOS 
Para a realização dos ensaios de gasificação de carbonizado com CO2, foi preparada 
uma mistura em árgon, ambos disponíveis como gases puros em garrafas de aço. Estes 
gases foram então usados para preparar as misturas com concentração de cerca de 5% 
e 21% de CO2 em árgon. 
Embora não tenha sido usada, foi ainda estudada a preparação de misturas de H2O em 
árgon. O processo considerado para a preparação de misturas de H2O em árgon foi por 
borbulhamento de árgon puro em água num vaso de evaporação termoestatizado a uma 
temperatura bem definida. Nas referidas condições e no pressuposto de equilíbrio, 
determinou-se a pressão de saturação de vapor de água (ps) para uma dada temperatura 
(Eq. 3.6) (Matos & Pereira, 2010). 
2 3
0 1 2 3 4
1
exp(sp a aT a a T a T
T
 
     
 
     Eq. 3.6 
Susana Pereira 
Universidade de Aveiro  87 
Tabela 3.4 - Coeficientes da função de regressão múltipla da pressão de vapor de saturação da água, Ps 
(bar), 
a0 a1 a2 a3 a4 Gama (K) r
2 
0,2251156E+02 -0,2029054E-01 
-
0,6333500E+04 
0,1587325E-04 -0,3161718E-08 273-625 0,9999 
 
Obtendo-se a fração molar do vapor (Eq. 3.7), através de 
s
v
p
y
P
          Eq. 3.7 
Os resultados dos cálculos efetuados (ver Figura 3.6) mostram a relação entre a fração 
molar em vapor da mistura gasosa e a temperatura de evaporação A Figura 3.6 mostra 
também o tempo de evaporação de uma massa de 200 gramas de água, sujeita ao 
arrasto com um caudal de cerca de 4 g.min-1 de árgon, em função da temperatura. 
 
Figura 3.6 – Relação entre a fração de vapor de água e a temperatura e o tempo.  
Assim, conclui-se que para preparar uma mistura gasosa com 20% de vapor de água, é 
necessário ter um vaso com água termoestatizado a 63ºC. Nestas circunstâncias e 
quando atravessado por um caudal de 4 g.min-1de gás de arraste, prevendo-se que se 
evaporem 200 ml de água num período de cerca de 5h.  
3.3.2 CARBONIZADOS 
Neste trabalho os materiais carbonáceos ensaiados (carbonizados) foram preparados a 
partir de carvão vegetal comercial originado de uma Quercus. Para efeitos de trabalho 
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experimental no reator laboratorial de leito fluidizado, este material foi submetido a um 
conjunto de procedimentos de preparação e tratamento prévio, caracterização e depois 
ensaio. 
Neste ponto apresenta-se uma descrição das características dos carbonizados 
ensaiados, em termos de especificidades físicas ao nível das condições de transporte do 
gás reagente e de reação química (granulometria, esfericidade, massa volúmica, 
porosidade, área superficial especifica, dimensão dos poros), da morfologia da superfície 
(análise SEM) e da abundância de elementos químicos específicos (análise EDS). 
A natureza do carvão influencia o comportamento do carvão face à gasificação. Por um 
lado, a sua composição química afeta a libertação de espécies gasosas e a fração de 
carbonizado que permanece no leito, sendo que neste caso o fator determinante era o 
teor em matéria volátil. Este fator, pode ter levado à fratura dos carbonizados quando 
colocados a altas temperaturas no leito fluidizado, e portanto à diminuição do diâmetro 
inicial, contribuindo possivelmente para desvios à idealidade, pois o tamanho das 
partículas influencia a razão de produtos CO2/CO. 
3.3.2.1 PREPARAÇÃO E TRATAMENTO PRÉVIO  
A preparação do carvão consistiu, primeiramente numa fragmentação manual usando 
para o efeito um martelo e uma placa de metal, seguida de trituração num moinho de 
martelos com placa de separação com 6 mm. Posteriormente o material triturado foi 
sujeito a uma crivagem a seco com peneiros Retch de malha quadrada de aço tendo-se 
separado nove gamas ou classes granulométricas (180-2800µm). Cada granulometria era 
guardada em saco de plástico fechado. A anteceder cada ensaio, uma amostra de massa 
adequada era retirada do saco e sujeita a desvolatilização num forno tubular elétrico na 
presença de um caudal residual de azoto durante 15 minutos e depois de arrefecida era 
guardada em frasco hermético. 
A Figura 3.7 mostra as referidas gamas granulométricas e as frequências de ocorrência 
de cada granulometria ou classe de tamanho.  
A distribuição granulométrica ponderal de cada classe de carvão é representada na 
Figura 3.7, onde se verifica uma grande abundância de partículas <180 µm, que não será 
usada nos ensaios pois é muito fina e constituída sobretudo por poeiras. 
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Figura 3.7 – Distribuição ponderal de frequências das amostras de carvão de madeira usado. 
A análise das partículas mostrou que as partículas são irregulares mas de contorno 
arredondado dado pela maceração do moinho, ocorrendo num contínuo de dimensões, 
embora separadas por gamas de tamanho. 
Para o estudo em causa, há a necessidade de estabelecer diâmetros representativos de 
cada gama granulométrica. 
Sendo m=2 e w=0 para d20 e m=3 e w=0 para d30, 
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A esfericidade das partículas de carbonizados (φc), que traduz a relação entre a 
superfície duma esfera como mesmo volume que a partícula e a superfície da partícula, 
foi fixada em é 0,80 pois são partículas relativamente arredondadas. Não se conhecendo 
o d20 e d30 para uma única partícula, não se calculou a esfericidade efetiva das partículas 
de carbonizados, ensaiadas. 
Segundo Matos (1995) os vários modelos apresentam resultados bastante próximos 
entre si e também da estimativa simples de Spiers, Apud Matos (1995), que indica o 
diâmetro equivalente de uma classe granulométrica como a raiz-quadrada do produto das 
dimensões externas da classe. Esta estimativa foi usada para o cálculo do diâmetro 
representativo do leito nos testes de verificação da elutriação e no cálculo do número de 
partículas, como se refere mais à frente. 
A Tabela 3.5 apresenta os diâmetros representativos d20 e d30 corrigidos das amostras de 
carbonizados, que foram efetivamente ensaiados. Ou seja, aquando da desvolatilização 
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verificou-se uma diminuição da massa inicial (40%), bem como uma redução do volume 
(37%), o que sugere uma diminuição do diâmetro. Assim, e para o efeito dos cálculos no 
âmbito dos modelos acima apresentados é necessário proceder à correção ao diâmetro 
representativo de cada gama granulométrica  
Considerando as partículas esféricas, calculou-se o volume de uma partícula e sabendo a 
densidade aparente (ρc) calculou-se a massa de uma partícula, que sabendo a 
diminuição de massa e volume com a desvolatilização permitiu calcular a massa final de 
uma partícula bem como a nova densidade (737 kg.m-3) e portanto um novo diâmetro 
representativo e raio equivalente (rc).  
A Tabela 3.5 apresenta as granulometrias de carbonizados usados nos ensaios 
experimentais com o CO2, os respetivos diâmetros representativos d20 e d30, o raio 
equivalente (rc) e a área superficial externa (Se) dada pela Eq. 2.29. 
Tabela 3.5 - Granulometrias dos carbonizados ensaiados no reator de leito fluidizado laboratorial e respetivos 
diâmetros médios representativos em μm após desvolatilização e correção. 
Granulometria [µm] d20 [µm] d30 [µm] rc [µm] Se [cmc
2
.gc
-1
] 
180-250 193 195 80 508 
250-355 271 275 113 360 
355-500 386 391 161 253 
500-710 546 554 228 178 
710-1000 771 781 321 127 
1000-1400 1084 1098 451 90 
1400-2000 1502 1523 627 65 
2000-2800 2174 2204 906 45 
 
3.3.2.2 CARACTERIZAÇÃO IMEDIATA E ELEMENTAR  
A análise imediata do carvão vegetal, implica principalmente a determinação ponderal do 
teor de humidade e do teor de cinzas. Para determinação destas análises ao carvão 
seguiram-se as normas técnicas europeias (CEN/TS, 2004a, 2004b) que são 
respetivamente: CEN\TS 14774-1:2004 (E) e CEN\TS 14775:2004 (E). Determinou-se o 
teor de humidade do carvão vegetal e posteriormente a determinação do teor de cinzas 
(ver Tabela 3.6).  
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A composição elementar do lote de carbonizado objeto deste estudo não foi determinada. 
Contudo, considerou-se para este efeito a caracterização determinada por Matos, (1995) 
para um carvão vegetal de origem semelhante, tendo as análises sido realizadas em 
analisadores elementares CHN,O e S. 
Tabela 3.6 - Composição ponderal imediata e elemental do carbonizado vegetal. 
1
Análise elementar [% bs] 
2
Análise imediata [%] 
Carvão 
vegetal 
C H N O S Hs [%btq] Cz [%bssc] Carbono fixo [%bs] 
87,5 0,55 1,08 - - 9,0 5,7 85,3 
1
 As análises formam efetuadas sobre partículas com granulometrias inferiores a 0,25mm. 
2 
Análises experimentais ao carvão usado neste trabalho. Hs – humidade (280ºC); Cz – Cinzas (550ºC); btq – 
base tal e qual; bssc – base seca sem cinzas; bs – base seca. 
 
As cinzas foram sujeitas a análise elementar, que refere a composição em termos de 
macroelementos presentes. Esta análise foi realizada instrumentalmente em laboratório, 
recorrendo à técnica de fluorescência, que exprime a composição analítica como óxidos 
de diferentes elementos. Os compostos presentes nas cinzas são essencialmente óxidos 
de diferentes substâncias, na sua maioria CaO (Figura 3.8), embora contenha sulfatos, 
fosfatos, cloretos, etc.. 
 
Figura 3.8 – Compostos químicos presentes nas cinzas de carvão, determinados por análise de 
espectrofotometria de absorção de raio X. 
Os elementos químicos maioritários das cinzas são o Ca, O, K, Mg e P, estando ainda 
presentes um grande conjunto de outros elementos minoritários, que correspondem a 
uma pequena fração do total (Tabela 3.7). 
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Tabela 3.7 – Elementos minoritários presentes nas cinzas de carvão, determinados por Fluorescência de 
Raios X. 
Elemento Químico Concentração [ppm] 
Sc 20,7 
Cr 34,9 
Mn 2916,6 
Co 5,1 
Ni 20,7 
Cu 65,1 
Zn 64,8 
Ga 0,1 
As 3,4 
Br 10,5 
Rb 382,7 
Sr 1258,9 
Mo 2 
Cs 7,8 
Ba 747,4 
La 11 
Ce 13,8 
Nd 8,8 
 
 
3.3.2.3 POROSIDADE, DENSIDADE E ÁREA SUPERFICIAL  
O carvão vegetal usado neste trabalho é um material muito poroso que revela a estrutura 
da madeira que lhe deu origem. 
As propriedades físico-químicas deste material foram estimadas com base na bibliografia, 
nomeadamente ao nível da densidade aparente (ρc) e da densidade verdadeira (ρs) 
relativa à matriz sólida, porosidade e área BET superficial (ver Tabela 3.8). 
Tabela 3.8 - Porosidade, densidade e área específica superficial das partículas de carbonizados (Matos, 
1995). 
 Carbonizado 
Densidade aparente [kg.m
-3
] 737 
Densidade verdadeira [kg.m
-3
] 1853 
Porosidade [%] 60,2 
Área especifica superficial (BET) [m
2
.g
-1
] 11  
Área especifica superficial (BET) após 
ativação com NO [m
2
.g
-1
] 
331  
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As densidades aparente e verdadeira, são importantes do ponto de vista da reatividade 
química, a partir das quais se pode calcular a porosidade (χc) (Eq. 2.26). 
A área superficial BET (baseada na teoria de Brunauer-Emmett-Teller) é determinada a 
partir da quantidade de gás (normalmente azoto) adsorvido à superfície interna e externa 
de uma massa de partículas conhecida. A quantidade de gás adsorvido está diretamente 
relacionada com a superfície acessível do sólido, admitindo um equilíbrio com a 
concentração no ambiente gasoso envolvente, dado por uma isotérmica de adsorção, e 
que o gás adsorvido forma uma camada monomolecular à superfície do sólido. 
Conhecido o diâmetro molecular do azoto líquido e a quantidade de gás adsorvido na 
forma de camada monomolecular é possível estimar-se a área. 
3.3.2.4 DISTRIBUIÇÃO DE DIMENSÕES DE POROS  
A análise do carvão por porosimetria de mercúrio, é uma técnica usada para caracterizar 
os poros das partículas, por um lado permite estimar a porosidade total e por outro 
esclarecer a estrutura dos poros. Esta técnica relaciona o volume de intrusão de Hg com 
o diâmetro do respetivo poro. 
A porosidade total pode ser calculada com base no volume de mercúrio intruso no poro 
(equivalente ao volume de vazios), dividindo este pela densidade aparente. 
Matos (1995) reporta para um carvão vegetal análogo uma porosidade de mercúrio de 
58,8%. 
3.3.2.5 MORFOLOGIA INTERNA E EXTERNA (ANÁLISE SEM) E COMPOSIÇÃO SUPERFICIAL 
(ANÁLISES EDS) 
A composição e a textura da superfície externa das partículas de carbonizado (i.e. 
aparência exterior do sólido) são avaliadas a partir da observação das interações de um 
feixe de eletrões com a superfície do sólido, num microscópio eletrónico. Este tipo de 
análises decorre em ambiente de alto vácuo. 
A análise das características morfológicas (textura) da superfície das partículas de 
carbonizados é feita por microscopia eletrónica de varrimento SEM (Scanning Electron 
Microscope). Este tipo de análise tem como objetivo estudar a localização da reação do 
CO2 com a partícula reativa, e inferir sobre a facilidade de acesso do gás reativo ao 
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interior das partículas. Para isso foram submetidas a análise SEM partículas de 
carbonizados originais e partículas que foram sujeitas a reação com o CO2. 
Para complementar os resultados da análise SEM, fez-se também análises por 
espectroscopia de EDS (Energy-dispersiv spectroscopy) que permite a análise elementar 
e a caracterização química do carbonizado e suas cinzas. 
A Figura 3.9 a) e b) apresenta os resultados das análises SEM e a Figura 3.10 a 
respetiva análise EDS, efetuadas a carbonizados de 2000-2800 µm originais, ou seja, 
antes de sofrerem gasificação. Pode-se verificar que possuem grande porosidade e 
predomina o elemento carbono. É interessante verificar a presença de uma pequena 
quantidade de oxigénio, que poderá derivar dos óxidos superficiais do carbonizado. 
 
  
Figura 3.9 – Análise SEM de uma partícula de carbonizado antes da gasificação a) e pormenor de um 
poro profundo na partícula (b). 
 
(a) (b) 
Susana Pereira 
Universidade de Aveiro  95 
 
Figura 3.10 - Análise EDS de uma partícula de carbonizada sem sofrer gasificação. 
Na Figura 3.10, pode-se ver os elementos presentes em maioria numa partícula de 
carbonizado virgem, que são o C, O, Mg, Ca entre outros, como se pode ver mais em 
detalhe na Tabela 3.9. 
Tabela 3.9 - Elementos químicos presentes nas amostras de carbonizados antes de sofrer gasificação. 
Amostra 
Elementos químicos [% atómic] 
Soma 
C O Mg Si P K Ca 
Carbonizado 
antes da 
gasificação 
91,29 7,6 0,14 0,06 0,1 0,36 0,46 100,01 
 
3.3.3 LEITO 
A sílica (areia) foi o material escolhido para o leito, pois é um material bastante inerte. 
As propriedades dos leitos com maior interesse em estudos de gasificação de carvão 
são: a densidade, a forma das partículas, a composição química, o tamanho das 
partículas, a fração de vazios do leito (que depende do tipo de regime de fluidização, fixo 
ou fluidizado), a capacidade calorífica e a condutividade térmica. Os parâmetros que 
interessam considerar neste estudo e para efeito de cálculo encontram-se resumidos na 
Tabela 3.10. 
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Tabela 3.10 - Propriedades do enchimento do leito de partículas usado neste trabalho. 
Tipo de 
enchimento 
Massa 
volúmica 
[kg.m
-3
] 
Porosidade em 
mínima fluidização 
(χc) 
Diâmetro 
superior [µm] 
Diâmetro 
inferior [µm] 
Diâmetro 
médio d12 [µm] 
Areia 2650 0,55 250 180 212 
 
O leito do reator foi preparado a partir de areia eólica, ou seja um material 
maioritariamente constituído por sílica. O reator foi preparado com 150 g de leito de 
partículas, perfazendo 5 cm de altura. A granulometria selecionada estava compreendida 
entre 180 e 250 µm e apresentava uma esfericidade (φp) correspondente a areia 
arredondada por erosão natural de aproximadamente 0,86 (Kunii & Levenspiel, 1991) 
estando resumidas na Tabela 3.10 algumas propriedades das partículas deste tipo de 
enchimento.  
3.4 METODOLOGIA DE ENSAIO LABORATORIAL 
A estratégia de ensaio experimental foi semelhante à seguida por Matos (1995).  
A definição da metodologia de ensaio, está dependente das simplificações consideradas 
no desenvolvimento no âmbito do modelo cinético e matemático proposto. Uma das mais 
relevantes simplificações foi o assumir que o reator se encontra em estado estacionário.  
3.4.1 OPERAÇÃO DO SISTEMA 
O reator de quartzo era posicionado dentro do forno elétrico e isolado para manter a 
temperatura constante. A avaliação da temperatura era efetuada com termopares em três 
locais, dois dentro do forno entre a resistência de aquecimento do forno e o reator 
(destinados ao controlador de temperatura e ao sistema de aquisição de dados) e um 
termopar dentro do reator cerca de 1 cm abaixo do nível superior do leito.  
O aquecimento do reator era efetuado até 930ºC, na presença de um caudal de purga (ar 
da rede) a atravessar constantemente todo o sistema. O aquecimento do reator exige que 
se ligue desde início o sistema de arrefecimento, através de um caudal de água corrente 
na sonda de amostragem para efetuar o “quenching” dos gases de amostra e na placa 
inferior, que previne o aquecimento do reator e a degradação do sistema de vedação da 
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alimentação de gás ao reator (Figura 3.2). Enquanto isto, fazia-se a verificação da 
calibração e preparava-se o caudal reativo a admitir ao reator.  
A cerca de 930ºC em by-pass, o reator era carregado com uma carga de carbonizado de 
massa e granulometria conhecidos, introduzida no reator através do orifício de passagem 
da sonda de amostragem na placa superior usando um funil de vidro, após a retirada da 
sonda, na presença de um pequeno caudal de gás inerte. A massa de partículas já 
desvolatilizadas era pesada rigorosamente (7 ou 10 g) e todo o procedimento anterior 
repetido para as várias granulometrias a ensaiar.  
Concluída a carga, a sonda de amostragem era posicionada no reator 5 cm acima do 
leito. Este posicionamento, bem como do tubo de descarga de gases para a atmosfera e 
o do termopar (todos na placa superior) era mantido recorrendo a um anel de fixação.  
Após o ensaio de todas as temperaturas para determinadas concentrações fixas, a 
temperatura podia ser de novo elevada e proceder-se à eliminação da carga de 
carbonizados através da adição de oxigénio (combustão com ar comprimido da rede), e 
de novo adicionada nova carga de partículas para um novo procedimento de ensaio. Isto 
só é possível caso o leito ainda fluidize, pois após queima de determinada massa de 
partículas que depende da temperatura de queima, o leito deixa de fluidizar. 
Para arrefecimento do forno e reator, desliga-se a unidade de aquecimento do forno e 
mantém-se a água de arrefecimento a correr enquanto o sistema permanece quente na 
sonda de amostragem e na entrada inferior até que este atinja a temperatura ambiente.  
3.4.1.1 CONDIÇÕES DE ENSAIO LABORATORIAL 
Antes de realização de um ensaio, eram especificadas as condições em que esse ensaio 
iria ocorrer, através do programa INICIO.  
O reator laboratorial de leito fluidizado era elevado até à temperatura pretendida e 
carregado com a massa de partículas reativas para iniciar a operação (ver secção 3.5). 
Em testes preliminares, as cargas de carbonizados eram de cerca de 4 g, tendo-se 
constatado que independentemente da concentração do gás reativo, a conversão era 
muito baixa, quase difícil de observar. Assim, e sendo o CO2 um gás pouco reativo 
(menos que o vapor de água) ponderou-se o aumento de massa das cargas, para mais 
facilmente se observar a conversão de CO2 em CO, o que se veio a constatar com a 
utilização de cargas de carbonizados de cerca de 7 e 10 g. 
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Com as mesmas condições o leito era fluidizado com uma mistura gasosa de duas 
concentrações diferentes, ou seja, cerca de 5 e 21% de CO2 em árgon. As misturas eram 
preparadas com recurso a rotâmetros calibrados (situados na UCC1) e admitidas ao leito 
com um caudal na ordem dos 4 e 3,7 l.min-1 (PTN), respetivamente. Os caudais sofriam 
uma pequena diferença entre o by-pass e o reator, devido à diferença de pressão, que foi 
corrigida com uma válvula automática que controlava e ajustava essa pressão 
manométrica para 0,2 bar. 
Nos ensaios com a granulometria de 355-500 µm, houve necessidade de diminuir o 
caudal de gás que entra no reator para cerca de 2,0 l.min-1 (PTN) para evitar a elutriação, 
pois foi verificada essa possibilidade (ver Anexo A) para as temperaturas mais elevadas. 
Como se pode ver na Figura 3.11 a velocidade terminal é menor às temperaturas mais 
elevadas e portanto, a possibilidade de elutriação é maior. 
 
Figura 3.11 - Velocidade terminal das partículas de carbonizados no reator de leito fluidizado, às 
temperaturas [K] de ensaio. 
Os ensaios de gasificação decorreram a temperatura constante, selecionadas em 
patamares compreendidos entre 580 e 930ºC, com o objetivo de verificar o efeito da 
temperatura na velocidade de reação química entre o CO2 e as partículas de 
carbonizado, e determinar o valor da constante de velocidade de 1ª ordem (k1), para uma 
granulometria do leito constante (180-250 µm). Este procedimento foi realizado para 6 
diferentes granulometrias de partículas e tudo isto para duas concentrações de CO2 
(Figura 3.12).  
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Figura 3.12 - Esquema da metodologia de ensaio adotada. 
3.4.1.2 SIMPLIFICAÇÃO PARA VALIDAR O MODELO MATEMÁTICO DESENVOLVIDO 
Para assegurar a aplicabilidade do modelo matemático desenvolvido e as simplificações 
consideradas, fizeram-se algumas opções aquando da operacionalização do reator, tais 
como: 
 O estado estacionário foi considerado apenas para um período de tempo 
suficiente para assegurar que a concentração dos produtos se mantinha 
constante, e que o consumo de carbono era quase insignificante (inferior a 2% da 
massa inicial em cada ensaio); 
 A reação de gasificação é endotérmica, mas as condições de transferência de 
calor asseguram que a reação decorre isotermicamente permitindo manter as 
partículas e o leito sensivelmente à mesma temperatura. 
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3.5 REGISTO E TRATAMENTO DE DADOS 
3.5.1 REGISTO DE DADOS EM FICHEIRO  
O sistema automático de aquisição de dados produz um ficheiro ASCII do tipo 
M3DDMMD1.DAT, com um nome diferente para cada ensaio. Depois de realizado o 
ensaio, verifica-se de um modo geral a validade do ensaio e copiam-se os dados para 
uma unidade de armazenamento para posterior tratamento.  
Este ficheiro continha um cabeçalho com as condições gerais do ensaio (operador, 
carbonizado, gás, etc.), seguido de um conjunto de registos para cada temperatura, 
caracterizando a composição e o caudal da mistura gasosa reagente antes e após a 
reação (ver Anexo B). 
3.5.2 TRATAMENTO DE DADOS 
Matos (1995) desenvolveu uma aplicação de tratamento de dados contemplando a 
aplicação do modelo descrito no Capítulo 2 aos resultados obtidos nos ensaios 
experimentais. Contudo, a utilização dos dados produzidos pelo sistema de aquisição 
automática necessita de um tratamento e filtragem adequados, por forma a obter para 
cada temperatura em cada ensaio um conjunto de valores representativos (dados pela 
média dos últimos ¼, que haviam sido registados com uma periodicidade de 2 
segundos): temperatura do reator, caudal, concentrações, pressões, etc.. 
O balanço mássico ao oxigénio, permitiu verificar a consistência dos ensaios.  
3.5.2.1 BALANÇO MÁSSICO À REAÇÃO DE GASIFICAÇÃO 
O sistema de controlo e aquisição durante a operação do sistema reacional produz um 
ficheiro com a informação de monitorização, nomeadamente as concentrações de 
entrada e saída dos gases em percentagem, bem como o caudal volúmico total [l.min-1 
(PTN)], o caudal mássico total [gMist.,1.min
-1] bem como o caudal mássico de CO2 
[gCO2.min
-1] à entrada quer em by-pass quer em reator.  
O balanço mássico permite determinar o caudal de produtos de saída. Por conveniência 
o cálculo é efetuado em razões molares, dado que há aumento do número de moles 
entre a entrada e a saída por efeito da reação química.  
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O caudal molar de CO2, GCO2,1[molCO2,1.min
-1], bem como o de árgon (gás de arraste) 
GAr,1[molAr,1.min
-1] determinam-se a partir do caudal mássico total de acordo com as Eq. 
3.9 e Eq. 3.10, respetivamente 
2 2,1 ,1
1
1
1
CO CO
G
G Gm y
M
        Eq. 3.9 
,1 2,1
1
1
1
(1 )Ar CO
G
G Gm y
M
         Eq. 3.10 
Sendo a massa molar da mistura dada por 
1 2 2 ,1,1
G CO CO Ar ArM y M y M         Eq. 3.11 
Os caudais molares de saída de CO2 e de CO, GCO2,2[molCO2,2.min
-1] e GCO,2[molCO,2.min
-1], 
determinam-se pelas Eq. 3.12 e Eq. 3.13. 
2 2,2 ,2
2
2
1
CO CO
G
G Gm y
M
        Eq. 3.12 
,2 ,2
2
2
1
CO CO
G
G Gm y
M
         Eq. 3.13 
Sendo 
2 2 2 ,2 ,2,2
G CO CO CO CO Ar ArM y M y M y M  
     Eq. 3.14 
Com, 
 2,2 ,2 ,2
1Ar CO COy y Y          Eq. 3.15 
Uma vez que o caudal molar de árgon é igual na entrada e na saída, GAr,.1=GAr,2, pode 
então calcular-se caudal mássico de mistura de saída Gm2[gMist,2.min
-1], pela Eq. 3.16. 
,2 ,2 2,2
2
2
1
(1 )Ar CO CO
G
G Gm y y
M
         Eq. 3.16 
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O caudal molar de saída é superior ao caudal molar de entrada, por efeito do aumento do 
número de moles da reação. 
No cálculo da conversão de CO2, pela aplicação da Eq. 2. 107, utilizaram-se os caudais 
molares entretanto calculados, fazendo 
2 2,1 ,2
2
2,1
CO CO
CO
CO
G G
X
G

        Eq. 3.17 
A avaliação da consistência das análises aos gases pode ser efetuada em ordem ao 
oxigénio. Considerando a estequiometria da reação (R. 2.2) e traduzindo a concentração 
sob a forma de razões molares, a razão molar de oxigénio à entrada, YO,1[molO,1.molAr], é 
dada por 
2,1
,1
2,1
2
1
CO
O
CO
y
Y
y


        Eq. 3.18 
À saída, YOt,2[molOt,2/molAr] é a soma de YO-CO2,2[molO-CO2,2.molAr] e YO-CO,2[molO-CO,2.molAr], 
ou seja: 
,2 2 ,2,2
Ot O CO O COY Y Y  
       Eq. 3.19 
Em que 
2,2
2 2,
2 ,2,2
2
1
CO
O CO
CO CO
y
Y
y y
 
 
       Eq. 3.20 
,2
,2
2 ,2,2
1
CO
O CO
CO CO
y
Y
y y
 
 
       Eq. 3.21 
A análise à consistência do balanço mássico permitiu detetar erros experimentais, que 
puderam ser corrigidos ou eliminados dos resultados. Na representação gráfica do 
balanço mássico (Figuras 3.13 e 3.14), pode-se ver que não existem desvios 
significativos na fração de oxigénio presente nos gases que participam na reação 
(reagente e produtos) entre a entrada e a saída. 
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Figura 3.13 - Balanço mássico ao oxigénio em ensaios com 5% de CO2, para as várias granulometrias. 
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Figura 3.14 - Balanço mássico ao oxigénio em ensaios com 21% de CO2, para as várias granulometrias.  
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4 APRESENTAÇÃO E DISCUSSÃO DE RESULTADOS 
4.1 ANÁLISE SEM E EDS AOS CARBONIZADOS APÓS GASIFICAÇÃO 
Após sofrerem gasificação os carbonizados apresentam uma estrutura diferente da 
original, mais destruída e com outros compostos químicos. As análises SEM e EDS a 
carbonizados após gasificação permitem a comparação das superfícies interna (partícula 
sujeita a um corte para expor a sua essa superfície) e externa dos carbonizados depois 
da gasificação. Ao sofrerem gasificação os carbonizados sofrem alterações na morfologia 
originando outros compostos químicos. Uma questão importante que se coloca nas 
reações heterogéneas é se o interior do sólido participa da mesma forma que a superfície 
externa, sendo sabido que a penetração do sólido pelos reagentes está dependente da 
velocidade a que ocorrem as reações ou seja, da temperatura. 
Para avaliar a situação, e para além das análises aos produtos da gasificação, foram 
realizadas um conjunto de análises SEM e EDS a partículas de carbonizado antes e após 
gasificação com CO2, e assim permitir avaliar a existência de reação e a profundidade em 
que esta ocorre, neste caso no interior da partícula. 
A gasificação das partículas para o efeito da análise, não ocorreu exatamente nas 
mesmas condições dos ensaios experimentais em leito fluidizado. Usou-se um forno e 
um tubo de quartzo no qual se colocaram as partículas de carbonizado (2000-2800 µm), 
e que foi remexido manualmente variadas vezes, numa tentativa de homogeneização da 
reação por todas as partículas. As condições de gasificação foram 20,6% de CO2 a 
900ºC durante 7-8 min. 
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Figura 4.1 – Partícula de carbonizado gasificada com CO2 em que Z1 é uma superfície externa e Z2 uma 
superfície interna. 
As Figuras 4.2 e 4.4 e dados EDS (Tabela 4.1) permitem verificar que a superfície 
exterior evidencia alguma acumulação de cinzas (Tabela 3.7) e paredes mais frágeis 
devido à reação com o CO2, comparativamente à partícula original (Figura 3.9).  
 
Figura 4.2 - Partícula de carbonizada gasificada com CO2, aproximação da aresta entre Z1 e Z2 da Figura 
4.1. 
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O corte (Figura 4.3) permitirá também evidenciar até que profundidade a reação decorreu 
(Figura 4.5). 
 
Figura 4.3 – Partícula em corte, onde se fizeram as análises à sua superfície interior e também exterior  
 
Figura 4.4 – Análise SEM da superfície externa de uma partícula atacada com CO2. 
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A partir da análise visual da morfologia da partícula, pode constatar-se que o ataque do 
CO2 ocorre quase exclusivamente na superfície externa da partícula reativa originando o 
colapso de alguns poros mais externos e ramificando a superfície externa.  
Através das análises EDS (Figuras 3.10 e 4.7) verifica-se que a composição química da 
superfície interior da partícula gasificada com CO2 é semelhante à composição química 
da partícula de carbonizado sem sofrer gasificação.  
Comparando também a composição química da partícula original e/ou da superfície 
interna da partícula gasificada com a composição da superfície externa, verifica-se um 
enriquecimento em C e O, bem como a presença de outros elementos presentes nas 
cinzas (cálcio, potássio, enxofre e fósforo) sugerindo mais uma vez que a reação 
gasificação CO2 ocorre à periferia, mesmo apesar da porosidade macroscópica das 
partículas de carbonizado. 
Na análise à superfície interna da partícula gasificada (Figura 4.5), verifica-se que a 
reação ocorre na matriz porosa, mas apenas numa pequena profundidade de cerca de 5 
µm. 
 
Figura 4.5 – Análise SEM de uma partícula de carbonizado, gasificada com CO2, em corte, que expõe 
também parte da superfície externa. 
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Figura 4.6 – Análise SEM de uma partícula de carbonizado, gasificada com CO2, numa outra perspetiva de 
corte. 
A Figura 4.6, permite concluir sobre a integridade dos poros no interior da partícula, ou 
seja, onde não se verifica presença de cinzas e portanto não ocorreu reação química. 
 
Figura 4.7 - Análise EDS à superfície interna de uma partícula de carbonizado após ser gasificada com CO2. 
Gasificação de carbonizados em leito fluidizado  
110  Departamento de Ambiente e Ordenamento 
Comparando a análise EDS da partícula antes de sofrer gasificação (Figura 3.10) com a 
análise EDS à superfície interna da partícula após gasificação representada por SEM 
(Figura 4.6), verifica-se que a sua composição é muito semelhante. Assim, este é mais 
um indício de que o reagente gasoso não se distribui por toda a matriz porosa e que a 
reação não ocorre na superfície interna dos carbonizados.  
Numa análise SEM mais profunda a superfície exterior da mesma partícula atacada com 
CO2, verifica-se a presença de aglomerados esféricos (Figura 4.8) depositados na 
superfície e que levam a crer que sejam partículas de carbono (soot ou fuligem) com 
características próprias e derivadas de um processo de síntese.  
 
Figura 4.8 - Análise SEM da superfície externa de uma partícula gasificada e a presença de partículas de 
soot. 
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A ocorrência destas partículas de soot foi também notada durante os ensaios. 
Efetivamente tinha-se constatado a deposição de uma camada de carbono nas paredes 
frias da sonda de amostragem que estava inserida no reator, que despertou desde então 
um interesse pela soot.  
Na desvolatilização a 900ºC, onde há emissão de voláteis (essencialmente H2O, CO2, 
alcatrões) com origem em toda a massa de partícula, poder-se-ia afirmar haver condições 
semelhantes às da reação do carbonizado com CO2, pelo que não seria surpreendente 
se o carbonizado desvolatilizado apresentasse partículas de soot no interior das 
partículas. 
A tabela seguinte mostra uma síntese dos principais elementos químicos presentes nas 3 
zonas analisadas (Z1 e Z2 – superfície exterior atacada com CO2; Z3 – aglomerados de 
soot formadas à superfície externa aquando da reação). Constata-se que a soot (Z3) tem 
uma composição semelhante à partícula de carbonizado após a gasificação com CO2. 
 
 
 
 
  
Figura 4.9 – Análise SEM mais detalhada às partículas de soot formadas na superfície externa dos carbonizados. 
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Tabela 4.1 – Elementos químicos presentes nas amostras de carbonizados, em três zonas distintas. 
Amostras 
Elementos químicos [% atómica] 
Soma 
C O Mg Si P K Ca 
Z1 93,07 5,82 0,23 - - 0,41 0,46 99,99 
Z2 91,74 7,07 0,22 - - 0,36 0,61 100 
Z3 93,05 6,57 0,17 - - 0,21 - 100 
4.2 RESULTADOS DAS REAÇÕES DE GASIFICAÇÃO  
Nesta secção são apresentados e discutidos os resultados da reação de gasificação de 
carbonizado com CO2 operada no leito fluidizado em estado estacionário. 
Contudo, antes de discutir os resultados é necessário dar nota das condições de ensaios, 
tais como caudal mássico e concentração dos gases de entrada e de saída. A massa de 
carbonizado de cada carga era de 7 e 10 g. 
4.2.1 CAUDAL MÁSSICO DE GÁS REAGENTE 
O caudal de reagente gasoso introduzido no reator nem sempre foi constante para todos 
os ensaios. O caudal mássico de entrada nos ensaios com 5% de CO2 foi na ordem de 
0,4 g.min-1, para a maioria das granulometrias, contudo na granulometria mais pequena 
houve necessidade de diminuir o caudal para cerca de 0,17 g.min-1 para minimizar a 
possibilidade de elutriação. Nos ensaios experimentais com 21% de CO2, o caudal 
mássico na entrada na granulometria de 355-500 µm foi de cerca de 0,9 g.min-1 enquanto 
para as restantes granulometrias foi de 1,4 g.min-1. Contudo, verifica-se uma variação do 
caudal na granulometria de 710-1000 µm nas temperaturas mais altas e que corresponde 
a desvios com origem no modus operandi do sistema e que se reflete na interpretação 
dos dados, como se verá mais adiante neste trabalho.  
Assim, pode-se constatar que no reator, o caudal manteve-se sensivelmente constante 
às diferentes temperaturas ao longo de cada ensaio (Figuras 4.10 e 4.11). 
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Figura 4.10 – Caudal mássico de CO2
 
ao longo de cada ensaios com 5% de CO2, para as várias 
granulometrias. 
 
Figura 4.11 - Caudal mássico de CO2 ao longo de cada ensaio com 21% de CO2, para as várias 
granulometrias. 
4.2.2 AVALIAÇÃO DAS CONCENTRAÇÕES DE REAGENTES E PRODUTOS GASOSO 
As concentrações gasosas na entrada e saída do reator, são parâmetros de grande 
importância, pois são a base de cálculo da conversão.  
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Figura 4.12 – Concentração de CO2 observadas ao longo do tempo de operação do reator, nos ensaios com 
5% de CO2 à entrada para diferentes granulometrias. 
 
Figura 4.13 - Concentração de CO observada ao longo do tempo de operação do reator, nos ensaios com 5% 
de CO2 à entrada para diferentes granulometrias. 
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Figura 4.14 - Concentração de CO2 observadas ao longo do tempo de operação do reator, nos ensaios com 
21% de CO2 à entrada, para diferentes granulometrias. 
 
Figura 4.15 - Concentração de CO observada ao longo do tempo de operação do reator, nos ensaios com 
21% de CO2 à entrada para diferentes granulometrias. 
Como já se verificou acima (secção 3.6.2) e pelas Figuras 4.12 a 4.15, o balanço mássico 
é mantido. Como era previsto ao longo de um ensaio a uma qualquer granulometria, a 
concentração dos gases (CO2 e CO) variam inversamente, uma vez que com o aumento 
da temperatura o CO2 é convertido em CO, i.e. o CO2 diminui e o CO aumenta de acordo 
com a estequiometria da reação.  
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4.3 MODELO DE REAÇÃO QUÍMICA HETEROGÉNEA DE CARBONIZADOS COM CO2 
A reação de gasificação (Boudouard reaction) que se define como a reação entre o 
reagente gasoso CO2 (gás pouco reativo) e os carbonizados de carvão vegetal porosos, 
sendo uma reação endotérmica ocorre com conversão significativa apenas para 
temperaturas superiores a 750ºC.  
A aplicação do modelo analítico de reação heterogénea em leito fluidizado aos resultados 
obtidos experimentalmente, tem como objetivo determinar a cinética da reação química 
ao nível da partícula reativa, mas permite aceder à localização das principais resistências 
que limitam a velocidade de reação química. 
4.3.1 CONVERSÃO DE CO2 
De acordo com a Lei de Arrhenius, a velocidade de reação química aumenta com a 
temperatura e portanto, facilmente se compreende o facto da conversão de CO2 (XCO2) 
aumentar com a temperatura de ensaio. A massa de carbonizado no leito é também um 
importante fator para uma maior ou menor conversão de CO2.  
Em todas as representações gráficas abaixo e cálculo dos parâmetros cinéticos de 
Arrhenius, consideraram-se apenas os ensaios a temperaturas superiores a 750ºC, pois 
abaixo destas praticamente não existe reação. 
 
Figura 4.16 - Conversão de CO2 nos ensaios a 5% de reagente gasoso com carbonizados em função da 
temperatura. 
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Figura 4.17 – Conversão de CO2 nos ensaios a 21% de reagente gasoso com carbonizados em função da 
temperatura e granulometria. 
Analisando as Figuras 4.16 e 4.17, pode concluir-se que a conversão aumenta 
diretamente com a temperatura e com a diminuição do diâmetro de partícula, o que se 
relaciona com o efeito do tamanho da partícula ao nível da velocidade da reação química 
heterogénea, uma vez que a massa de carbonizados era sensivelmente a mesma. Por 
outro lado, observa-se também que o efeito da granulometria é mais evidente para 
temperaturas mais elevadas, que se pode relacionar com a localização na partícula da 
reação química, ou seja na superfície externa das partículas reativas. 
Nas Figuras 4.16 e 4.17 não se observa uma clara tendência relacionada com as 
granulometrias, como era esperado devido à influência da área superficial. Contudo, com 
já alguns ensaios decorridos verificou-se que a sonda arrefecida de amostragem de 
gases se encontra acima do leito cerca de 3cm, tendo-se verificado uma acumulação de 
soot e eventualmente de algumas partículas de carbonizado na proteção de lã cerâmica à 
entrada da sonda arrefecida de amostragem de gases. Este facto pode ter afetado os 
resultados da concentração de CO e CO2 (nos primeiros ensaios) o que sugere dúvidas 
quanto ao significado que apresentam para o modelo de análise referido neste trabalho.  
Após isto, teve-se um cuidado acrescido nos ensaios posteriores. Pensa-se que este 
facto provocou erros por excesso nos dados registados da concentração de CO e CO2. 
Pode ainda observar-se que as curvas relativas às granulometrias de 500-710 e de 1000-
1400 (Figuras 4.16 e 4.17), são as que se encontram fora da tendência, o que se pode 
dever ao fato de terem sido os primeiros ensaios e portanto afetados pela sonda no leito. 
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4.4 APLICAÇÃO DO MODELO DE REAÇÕES QUÍMICAS HETEROGÉNEAS EM LEITO 
FLUIDIZADO 
A aplicação do modelo matemático apresentado no Capítulo 2 aos dados dos ensaios 
experimentais realizados, permitiu determinar as condições da transferência de massa 
desde a entrada dos reagentes até à superfície das partículas de carbonizado, bem como 
os parâmetros cinéticos intrínsecos, assim como o comportamento da reação química 
heterogénea ao nível das partículas sólidas reativas, em função da temperatura, da 
granulometria e da massa de carbonizado. 
Tendo em conta o modelo descrito para o contacto CO2-carbonizado, foi possível então, 
determinar as constantes de velocidade. 
4.4.1 LIMITAÇÕES À TRANSFERÊNCIA DE MASSA EM LEITO FLUIDIZADO 
Nas Figuras 4.18 e 4.19 são apresentadas as resistências à transferência de massa, 
segundo a Eq. 2.111, para os diferentes ensaios. 
Recorda-se que a resistência 1 respeita à cinética e à transferência de massa nos poros, 
a resistência 2 respeita à transferência de massa através da camada limite das partículas 
reativas de carbonizado e a resistência 3 à transferência de massa entre as bolhas e a 
emulsão e à admissão de reagentes ao reator. A resistência 4 respeita à soma de todas 
as resistências anteriores. 
Nas Figuras 4.18 e 4.19, onde se podem ver as três resistências para todas as 
granulometrias, constata-se que à semelhança do que já foi dito antes, existem duas 
granulometrias (500-710 e 1000-1400 µm) cujos resultados se encontram muito fora da 
tendência pelas razões que foram adiantadas. Assim, doravante estes ensaios não serão 
considerados para efeito de tratamento de dados do modelo cinético. 
Apenas aquando da apresentação da constante cinética de 1ª ordem estas são de novo 
apresentadas bem como nas resistências 2 e 3 (não estão relacionadas com a cinética 
da reação) que não são afetadas pela sonda inserida leito nestes ensaios. Contudo, 
estes ensaios não serão usados para efeito de conclusões. 
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Figura 4.18 - Limitações à transferência de massa no reator de leito fluidizado durante os ensaios 
experimentais com carbonizados e 5% de CO2, para várias granulometrias. 
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Figura 4.19 - Limitações à transferência de massa no reator de leito fluidizado durante os ensaios 
experimentais com carbonizados e 21% de CO2, para várias granulometrias. 
A baixa temperatura a resistência 2 e a resistência 3 são praticamente negligenciáveis 
face à resistência associada à velocidade de reação química (R1). 
A R1 é a resistência mais significativa, seguindo-se a R3 e a R2, sendo que nos ensaios 
a temperaturas maiores as três resistências apresentam-se semelhantes e mais baixas. 
Assim, é constatável que no estudo dos parâmetros cinéticos de reações heterógenas em 
leitos fluidizados deve-se ter em atenção o efeito da transferência de massa e da 
hidrodinâmica do reator na velocidade de reação química, sobretudo no caso de ensaios 
realizados com partículas pequenas e a altas temperaturas. 
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4.4.2 AVALIAÇÃO DAS LIMITAÇÕES DIFUSIONAIS E HIDRODINÂMICAS NO REATOR  
  
Figura 4.20 - Resistência 1 durante os ensaios 
experimentais para as várias granulometrias e gás 
reativo a 5% de CO2. 
Figura 4.21 - Resistência 1 durante os ensaios 
experimentais para as várias granulometrias e gás 
reativo a 21% de CO2. 
Na gama de granulometrias ensaiadas, é a temperatura do ensaio que tem mais 
relevância na R1 (Figuras 2.20 e 4.21), uma vez que está relacionada com a 
dependência da constante cinética intrínseca (k1) face à temperatura (Eq. 2.3).  
 
  
Figura 4.22 – Resistência 2 durante os ensaios 
experimentais entre várias granulometrias e gás 
reativa a 5% de CO2. 
Figura 4.23 - Resistência 2 durante os ensaios 
experimentais entre várias granulometrias e gás 
reativa a 21% de CO2. 
A análise da resistência associada à transferência de massa através da camada limite 
das partículas reativas (R2) mostrou uma dependência marcada em relação ao tamanho 
de partícula (Figuras 4.22 e 4.23). 
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A R2 está sobretudo dependente do aumento do Número de Sherwood, que como se 
sabe aumenta com o diâmetro da partícula (Figura 2.9) e também se verificou 
experimentalmente (ver valores de Sh no Anexo B2). Então, pode afirmar-se mais uma 
vez que o transporte do gás na camada limite da partícula reativa é bastante sensível ao 
tamanho destas, sendo desfavorecido para partículas de grandes dimensões. Verifica-se 
também uma ligeira diminuição da resistência com o aumento da temperatura, devido à 
diminuição da difusividade molecular do CO2 a temperaturas maiores. 
A resistência associada à hidrodinâmica do reator e às limitações difusionais (R3), parece 
independente da temperatura e da granulometria, mas dependente das condições 
operatórias do reator que se manifestam ao nível da hidrodinâmica do leito. O regime de 
fluidização não se manteve para todos os ensaios, uma vez que houve variação da 
concentração do gás reagente e do caudal (duas condições de ensaio). 
 
  
Figura 4.24 – Resistência 3 durante os ensaios 
experimentais entre várias granulometrias e gás 
reativa a 5% de CO2. 
Figura 4.25 - Resistência 3 durante os ensaios 
experimentais entre várias granulometrias e gás 
reativa a 21% de CO2. 
Como já foi referido a possibilidade de ocorrer elutriação com as partículas de 355-500 
µm, levou à diminuição do caudal total de fluidização para ambos os ensaios de 5 e 21 % 
de CO2, registando-se também aí alteração ao regime de fluidização. Pelas Figuras 2.24 
e 2.25 pode-se constatar portanto, que a diminuição de caudal aumenta R3 (visível na 
granulometria 355-500 µm), tendo sido praticamente igual nos restantes ensaios. 
De realçar que R3 depende da fração de caudal total que ocorre nas bolhas (β) e do 
número de renovações das bolhas (X) (que envolve o coeficiente de transferência de 
massa entre as bolhas e a emulsão), que estão diretamente relacionados com a 
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hidrodinâmica dum leito fluidizado. Este facto foi constatável, pois a diminuição do caudal 
provocou o aumento de X (ver Anexo B2). 
A temperatura pode afetar o padrão do escoamento gasoso, pois influencia o balanço das 
forças empregadas no leito, contudo, para a gama de temperaturas selecionada e pelo 
material utilizado com enchimento este efeito é reduzido.  
4.4.3 FATOR DE EFICIÊNCIA 
Um dos parâmetros cinéticos do modelo que fornece informação sobre a extensão da 
reação no interior das partículas é o fator de eficiência (η). Quando este se aproxima da 
unidade manifesta que há penetração do gás reagente no interior da partícula por difusão 
nos poros (Figura 2.7). Na análise deste fator pode-se constatar que ele é muito próximo 
de 1 em quase todos os ensaios. No entanto, nas granulometrias maiores e nas 
temperaturas mais elevadas o fator de eficiência diminui para cerca de 0,97 (Figuras 4.26 
e 4.27). 
 
Figura 4.26 - Fatores de eficiência da reação heterogénea de 1ª ordem do carbonizado com 5% de CO2. 
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Figura 4.27 - Fatores de eficiência da reação heterogénea de 1ª ordem do carbonizado com 21% de CO2. 
Os referidos resultados parecem contrariar as observações da análise SEM, onde a 
reação parece localizada exclusivamente na superfície externa (ver secção 4.1). 
Para tentar contribuir para o esclarecimento desta contradição, ensaiou-se uma análise 
de sensibilidade em relação a alguns dos parâmetros do modelo, nomeadamente o raio 
dos poros (ver secção 4.5.4). 
4.4.4 EFEITO DO TAMANHO DA PARTÍCULA 
O tamanho das partículas tem influência nas condições de transferência de massa do gás 
reagente no interior das mesmas. De facto quanto maior o raio das partículas, que está 
incorporado no módulo de Thiele (e portanto relacionado com o fator de eficiência) mais 
acentuado é o gradiente de concentração, i,e., maior o percurso de difusão e maior a 
probabilidade das moléculas de gás adsorverem e reagirem heterogeneamente à 
superfície dos poros. Assim, para partículas com a mesma estrutura interna e a mesma 
composição química, submetidas às mesmas condições operacionais (temperatura, 
caudal, concentração do gás reagente, etc.) a velocidade de reação química deve ser 
maior para partículas mais pequenas e considerando a sua maior dinâmica no reator, 
permitem melhores condições de transferência de massa através da camada limite, pois 
oferecem maior área de contacto sólido-gás. Então, do ponto de vista da velocidade de 
conversão do sólido é preferível operar-se com partículas mais pequenas. Contudo, não 
é possível negligenciarem-se outros fatores aquando da operação, como é o caso de 
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maior probabilidade de ocorrer elutriação, e portanto diminuição da massa no leito 
fluidizado. 
4.4.5 EFEITO DO RAIO MÉDIO DOS POROS E DA TORTUOSIDADE 
O raio dos poros manifesta-se ao nível da difusividade efetiva, sendo um parâmetro 
relativo à estrutura interna das partículas. Neste trabalho estudou-se a difusividade 
efetiva de acordo com o Parallel-pore Model (Eq. 2.21) para uma distribuição da 
dimensão dos poros unimodal e com o raio dos poros dado pela Eq. 2.22, através da 
difusividade de Knudsen. Este parâmetro está diretamente relacionado com o fator de 
eficiência, que sendo próximo da unidade sugere que a reação ocorre no interior dos 
poros, sobretudo nas partículas menores. A tortuosidade influencia também a 
difusividade nos poros, contudo, esta não foi medida nem verificada a sua influência na 
reação. 
4.5 DETERMINAÇÃO DAS CONSTANTES DE VELOCIDADE  
O modelo apresentado permite aceder à constante de velocidade heterogénea k1 referida 
à massa de carbonizado para cada registo de reação química. Contudo outras 
expressões são possíveis para a constante de velocidade que pode ser expressa em 
relação à área de reação do carbonizado, como se apresenta de seguida. 
4.5.1 CONSTANTE CINÉTICA EM RELAÇÃO À MASSA 
O procedimento iterativo de ponto fixo permitiu determinar os fatores de eficiência e k1. 
Posto isto, a constante cinética da reação química (k1) (em massa) relativamente à 
temperatura é estabelecida pela equação de Arrhenius (Eq. 2.3) e representada nas 
Figuras 4.28 e 4.29 para cada concentração do gás reativo CO2, 5 e 21 % 
respetivamente.  
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Figura 4.28 - Diagrama de Arrhenius para a constante cinética (em massa) da reação heterogénea de 1ª 
ordem com 5% de CO2. 
 
Figura 4.29 - Diagrama de Arrhenius para a constante cinética (em massa) da reação heterogénea de 1ª 
ordem com 21% de CO2. 
Numa primeira análise pode-se verificar que k1 é maior para a concentração de CO2 mais 
baixa (5% CO2). Constata-se também, a relação inversa entre a constante k1 (em massa) 
e o tamanho da partícula, para todas as temperaturas selecionadas. Uma vez que a 
reação heterogénea envolve a adsorção química das moléculas de CO2 nos locais ativos 
da partícula à superfície externa e interna da partícula, o comportamento dever-se-á 
relacionar com o efeito da granulometria ao nível da área superficial disponível e da 
maneira como esta está livre para o ataque do reagente gasoso. 
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A diferença de concentração traduz-se também numa diferença ao nível da velocidade de 
reação química. Nos ensaios com 21% de CO2, a velocidade de reação química é menor 
do que com 5% de CO2. Assim, a concentração tem também uma relação inversa com a 
constante de velocidade, que é maior para a menor concentração. 
4.5.2 CONSTANTES CINÉTICAS EM FUNÇÃO DA ÁREA EXTERNA 
A reação de Boudoard acontece na superfície disponível das partículas (interna e 
externa). A área interna do carbonizado que depende da porosidade, do diâmetro e da 
tortuosidade dos poros, sendo portanto uma característica por unidade de massa. A área 
externa depende exclusivamente da granulometria, aumentando com a diminuição das 
partículas, por unidade de massa. Assim, num carbonizado cuja área interna seja muito 
superior à externa, a constante de velocidade (k1) poderia ser independente da 
granulometria desde que toda a área da partícula participasse na reação.  
Os resultados obtidos mostram que a constante cinética referente à área externa (k1’’) 
aumenta com o aumento da granulometria (ver Figuras 4.30 e 4.31). 
 
Figura 4.30 - Diagrama de Arrhenius para a constante cinética (em função da área externa) da reação 
heterogénea de 1ª ordem com 5% de CO2. 
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Figura 4.31 - Diagrama de Arrhenius para a constante cinética (em função da área externa) da reação 
heterogénea de 1ª ordem com 21% de CO2. 
A constante de velocidade de reação química em função da área externa (k1’’), 
apresenta-se como o inverso da mesma em função da massa (k1).  
4.5.3 PARÂMETROS CINÉTICOS REFERIDOS À MASSA E À ÁREA EXTERNA  
As características cinéticas que interessam neste estudo são a energia de ativação (Ea) e 
o fator pré exponencial (k0), que se calculam por regressão tendo em conta equação de 
Arrhenius. A Ea permanece bastante independente do modelo de fases e do escoamento 
considerado e relaciona-se com a natureza do mecanismo de reação química. Por sua 
vez, k0 depende das unidades que se consideram havendo portanto pouco a dizer, e 
sendo uma característica do tipo de carvão (Matos, 1988). Na tabela resumo dos 
parâmetros da equação de Arrhenius (Tabela 4.2), pode-se verificar que não existe uma 
clara tendência (crescente ou decrescente) destes parâmetros com a granulometria. No 
entanto nota-se uma ligeira tendência de diminuição nas partículas de diâmetros maiores.  
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Tabela 4.2 – Parâmetros da equação de Arrhenius para a reação de Boudouard. 
Concentração 
CO2 [%] 
Granulometrias 
[µm] 
Função da massa Função da área externa 
Ea [kJ.mol
-1
] k0 [cm
3
.s
-1
.g
-1
] Ea [kJ.mol
-1
] k0 [cm
3
.s
-1
.g
-1
] 
5 
355-500 232 5,4E+11 232 2,1E+09 
710-1000 261 9,2E+12 261 7,3E+10 
1400-2000 195 8,2E+09 195 1,3E+08 
2000-2800 201 1,3E+10 201 2,9E+08 
21 
355-500 275 1,4E+13 275 5,4E+10 
710-1000 223 3,5E+10 223 2,8E+08 
1400-2000 242 3,1E+11 242 4,7E+09 
2000-2800 151 2,8E+07 151 6,3E+05 
 
A área superficial duma partícula (St) é a soma da área especifica interna (Sv) 
independente da granulometria e ditada pela matriz porosa e da área especifica externa 
(Se) relacionada com a divisão do sólido, ou seja, o tamanho da partícula. Compreende-
se portanto, que nos ensaios experimentais em leito fluidizado, com massas idênticas e 
às mesmas temperaturas, a conversão do CO2 se tenha mostrado superior com 
granulometrias mais pequenas e maior velocidade de reação química nestas, traduzindo-
se numa relação inversa entre a constante de velocidade e o diâmetro das partículas. 
4.5.4 ÁREA ATIVA DAS PARTÍCULAS DE CARBONIZADOS 
Como se viu pelas imagens SEM a reação de Boudouard ocorre essencialmente na 
superfície externa das partículas, apenas penetrando cerca de 5 µm no interior das 
partículas da matriz porosa, embora se deva acrescentar que as partículas analisadas 
por SEM foram preparadas a 900ºC. No entanto, para a área superficial total, contribui 
também a área interna devido à porosidade e fraturas que as partículas apresentam.  
A constante cinética heterogénea k1 é referida à unidade de massa de carbonizado, não 
sendo portanto uma constante cinética intrínseca, e concluiu-se que está dependente da 
área superficial disponível. Se a reação ocorresse de forma uniforme por toda a 
superfície, é possível relacioná-la com a constante cinética intrínseca k1’. Neste sentido, 
importa esclarecer que a velocidade média de reação química em massa (total) se 
relacionaria com a velocidade média de reação química em área (total). 
Para o cálculo da área interna destes carbonizados utilizou-se então o procedimento de 
minimização de desvios para o cálculo da área interna de partículas de carbonizados (Sv) 
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(ver Matos,1988), a partir dum conjunto de valores de k1’ para diferentes granulometrias e 
temperaturas. Este modelo surgiu do entendimento do facto da constante de velocidade 
referida apenas à área total interveniente na reação (St) ser independente do tamanho de 
partícula, pelo que a cada temperatura o valor mais provável de Sv seria aquele que 
minimiza os desvios quadrados do conjunto de valores experimentais de k1’ em relação 
ao valor mais provável (determinado por regressão linear num diagrama de Arrhenius), 
dado por  
' 1
1
v e
k
k
S S


         Eq. 4.1 
Sendo k1’ independente da granulometria, o valor que minimiza a soma dos quadrados 
dos desvios é o valor mais provável para Sv (Eq. 4.2). 
 
2
' '
1 1ln ln( )QS k k
  
          Eq. 4.2 
Para ensaios à mesma temperatura e envolvendo várias granulometrias, pode calcular-se  
 
'
1'
1
ln
ln
k
k
n


        Eq. 4.3 
Como é difícil ter-se resultados à mesma temperatura, faz-se uma média aritmética da 
Eq. 4.3 pelos estimadores  
 '1ln ak b
T
          Eq. 4.4 
em que por regressão linear no diagrama de Arrhenius, obtêm-se os parâmetros a e b da 
reta mais provável para conjunto de valores de k1’ (Eq. 4.4), às respetivas temperaturas, 
para partículas dos diferentes tamanhos e usando o valor mais provável Sv. 
No sentido de aplicar este modelo, desprezaram-se os dois ensaios que vinham a ser 
desprezados em análises anteriores. Neste modelo foi também considerada apenas a 
gama de temperatura mais elevada (750-950ºC). 
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Figura 4.32 - Diagrama de Arrhenius para a constante cinética k1’, nos ensaios com 5% de CO2. 
 
Figura 4.33 - Diagrama de Arrhenius para a constante cinética k1’, nos ensaios com 21% de CO2. 
Os resultados encontrados para Sv que minimizam SQ (Figuras 4.32 e 4.33), para cada 
uma das condições de ensaio, encontram-se na Tabela 4.3. A área interna que participa 
na reação é semelhante e da ordem de grandeza da área externa (comparar com a 
Tabela 3.5). Contudo, para os ensaios com 21% de CO2, o resultado de Sv apresenta um 
valor superior relativamente ao ensaio com 5% de CO2, embora da mesma ordem de 
grandeza.  
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Tabela 4.3 – Características cinéticas da reação heterogénea com o CO2, baseadas na área total de reação 
química do carbonizado e área interna calculada. 
Temperaturas 
[
o
C] 
Concentração 
CO2 [%] 
Nº pontos r
2
 Ea [kJ.mol
-1
] k0 [cm
3
.s
-1
.cm
-2
] Sv [cmc
2
·gc
-1
] 
750-950 5 20 0,989 221 3,08E+08 326 
750-950 21 20 0,954 218 2,30E+07 1036 
Nota: O teste a mais gamas de temperatura permitiu verificar uma diminuição de Sv para uma gama mais estreita e 
elevada e o aumento de Sv para uma gama mais baixa de temperatura. No entanto, estes resultados poderão não ser 
muito consistentes, devido aos poucos ensaios considerados válidos e certamente às incertezas das medidas. 
 
A partir da relação entre S
v
, a porosidade e o diâmetro dos poros, dada por 
2 c
v
c p
S
R


          Eq. 4.5 
pode recalcular-se o raio dos poros, a partir do Sv encontrado (Tabela 4.4). 
Tabela 4.4 – Raio dos poros, calculado a partir dos valores obtidos para Sv nas duas condições de ensaio. 
Concentração [%] Sv [cmc
2
·gc
-1
] Rp [µm] 
5 326 49 
21 1036 15 
 
Os resultados da Tabela 4.4 contrastam ao nível de ordens de grandeza com os valores 
de análise BET da área interna e raios de poros (porosimetria de Hg) disponíveis para 
este tipo de materiais. A explicação para esta situação poderá residir exatamente na área 
que intervém efetivamente na reação química, como evidenciam as análises SEM e EDS. 
4.5.5 ANÁLISE DE SENSIBILIDADE 
4.5.5.1 RAIO DOS POROS 
A análise das contradições entre modelo e observações (raio de poros, SEM, η, 
concentração de reagente no perfil da partícula e localização de desgaste) levou ao 
estudo do raio dos poros para verificar a sua influência/diferença, relativamente aos 
resultados anteriores, no que toca à localização da reação química. 
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Nos ensaios anteriores, o raio dos poros (Rp) considerado foi 10 µm e verificou-se que o 
fator de eficiência (η) era próximo da unidade. Assim, visto este Rp ter sido arbitrado de 
estudos anteriores, decidiu-se fazer variar o raio dos poros e recalcular η. 
O carbonizado ensaiado manteve a estrutura de vasos condutores do material original 
(madeira) apresentando poros de vários tamanhos, como é possível observar na análise 
SEM. Contudo a dimensão dos denominados microporos é por definição nanométrica, 
pelo que não são visualizáveis nas imagens SEM. Assim testou-se o modelo de cálculo 
com raios de poros Rp, desde 1, 0,1, 0,01 e 0,001 µm (de salientar que Rp não tem 
relação direta com o di). 
 
  
Figura 4.34 - Fatores de eficiência da reação 
heterogénea de 1ª ordem do carbonizado com 5% 
CO2, usando como Rp 1 µm. 
Figura 4.35 - Fatores de eficiência da reação 
heterogénea de 1ª ordem do carbonizado com 5% 
CO2, usando como Rp 0,1 µm. 
 
  
Figura 4.36 - Fatores de eficiência da reação 
heterogénea de 1ª ordem do carbonizado com 5% 
CO2, usando como Rp 0,01 µm 
Figura 4.37 - Fatores de eficiência da reação 
heterogénea de 1ª ordem do carbonizado com 5% 
CO2, usando como Rp 0,001 µm 
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Os resultados mostram que para raios de poros menores que 10µm, o fator de eficiência 
diminui particularmente para as temperaturas mais elevadas (Figuras 4.34 a 4.37). 
Nestas condições, a reação química passava a localizar-se cada vez mais na periferia 
das partículas, e assim explicando os resultados SEM. 
4.5.5.2 ESPESSURA DA CAMADA LIMITE 
A espessura da camada limite (δdif) (Eq. 2.47), aumenta com o raio da partícula (ver 
Figura 4.38 e Tabela 4.5) e com o aumento da temperatura (Tabela 4.5). No entanto, o 
efeito da temperatura é menos significativo. 
Tabela 4.5 – Espessura da camada limite para dois raios de partícula ensaiados e varias temperaturas. 
rc [um] ԏe T [
o
C] εmf Sh δdif [um] 
161 
1,41 
923 0,25 0,81 125 
905 0,25 0,81 125 
883 0,24 0,81 116 
832 0,23 0,82 106 
789 0,22 0,82 98 
906 
928 0,25 0,93 556 
922 0,25 0,93 556 
901 0,24 0,94 512 
848 0,23 0,95 472 
798 0,22 0,97 428 
 
 
Figura 4.38 – Espessura da camada limite para dois εmf [mf
3
·me
-3
] diferentes. 
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A espessura da camada limite é da mesma ordem de grandeza do raio de partícula. A 
velocidade de reação química é menor para partículas maiores, o que sugere que as 
condições de transferência de massa na camada limite são desfavorecidas para as 
partículas maiores. 
Uma vez que εmf aumenta com o aumento da temperatura e por sua vez, aumenta a 
espessura da camada limite. Pois o facto do número de Sh aumentar, com a diminuição 
da temperatura numa razão superior ao aumento de εmf (Tabela 4.5), pode explicar o 
aumento da espessura da camada limite com a temperatura. Para um mesmo diâmetro 
δdif é inversamente proporcional a Sh que se relaciona com as condições de transferência 
de massa na camada limite. 
Este é mais um contributo, para esclarecer as melhores condições de operação, ou seja, 
a espessura da camada limite e portanto uma limitação à velocidade de reação química 
heterogénea, é maior com diâmetros de partículas maiores.  
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5 CONCLUSÕES E SUGESTÕES 
A determinação dos parâmetros cinéticos intrínsecos das reações químicas heterogéneas 
apresenta muito interesse ao nível do desenvolvimento e otimização de reatores 
químicos heterogéneos, tendo em vista o aumento da escala dos reatores e à 
modelização dos processos da reação. Assim, estes estudos desenrolam-se 
normalmente à escala laboratorial, pois são mais económicos e fáceis de operar, onde 
podem ser validados os fenómenos de transferência de massa e de hidrodinâmica do 
reator ao nível da velocidade da reação química. 
5.1 CONCLUSÕES DOS RESULTADOS OBTIDOS 
No âmbito deste trabalho estudou-se a reação de gasificação de carbonizado com CO2 
(também conhecida como reação de Boudouard) em leito fluidizado a temperaturas 
compreendidas entre 580 e 930ºC, dada por:  
( ) 2 2 159,7S r
kJ
C CO CO H
mol
          (R. 2.1) 
Esta reação é endotérmica, e ocorre em extensão significativa a elevadas temperaturas. 
No âmbito deste trabalho foi utilizado um carbonizado derivado de carvão vegetal, que 
apresenta uma textura e porosidade que evidencia uma grande área interna disponível 
para reação. 
Analisando os resultados obtidos foi possível tirar as seguintes conclusões: 
 O sistema experimental utilizado neste trabalho, embora complexo, é relativamente 
simples de operar; 
 A análise dos dados obtidos foi afetada por incertezas e algumas situações, 
nomeadamente o posicionamento da sonda de amostragem no reator, que tiveram 
influência nos resultados obtidos; 
 De um modo geral a análise da informação adquirida mostra que esta, no geral, foi 
consistente; 
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 A temperatura é a principal variável que controla quer a extensão quer a velocidade 
da reação de gasificação: nas temperaturas inferiores a 750ºC a velocidade de 
reação é praticamente nula. Por exemplo a 924ºC a velocidade de reação global      
(-RA) para a granulometria de 710-1000 µm, é de 4,77E-04 kmol.mr-3.s-1 o que 
corresponde a 4,32E-06 kmol.kgc
-1.s-1. 
 Apenas se verificou uma zona, ou seja o controlo cinético, pois as temperaturas 
ensaiadas foram relativamente baixas; 
 Nas mesmas condições, a conversão de CO2 é maior para granulometrias menores; 
 A análise da velocidade de reação química heterogénea evidencia que a reação 
deveria ocorrer em toda a superfície, porque o fator de eficiência calculado se 
aproxima da unidade; 
 A análise da constante heterogénea de velocidade de reação química baseada na 
massa de carbonizado (k1) mostra que esta aumenta com a diminuição da 
granulometria; 
 A circunstância anterior levou a que se recalculasse a constante de velocidade de 
reação baseada na área externa (k1’’), que apresentou um aumento com o aumento 
do diâmetro; 
 Nestas circunstâncias, foi ensaiado um modelo que permitiu obter estimativas da 
área total de reação química e em simultâneo a constante de velocidade baseada na 
área total que intervém na reação, i.e. a área reativa; 
 A área interna (Sv) assim estimada é da ordem de 326 e 1036 cmc
2.gc
-1 nos ensaios 
com 5 e 21%, respetivamente, que são valores da ordem de grandeza da área 
externa (Se); 
 Os parâmetros de Arrhenius da constante de velocidade da reação heterogénea 
CO2/carbonizado válido para a gama de temperaturas de 750 a 950ºC para esta 
reação são assim, dados por Ea e k0. Baseado na área reativa obteve-se Ea igual a 
221 kJ.mol-1 e k0 3,08E+08 cm
3.s-1.cm-2 para 5% de CO2 e Ea igual a 218 kJ.mol
-1 e 
com k0 2,30E+07cm
3.s-1.cm-2 para os ensaios com 21% de CO2. 
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 As resistências à transferência de massa na camada limite apresentam um marcado 
aumento para diâmetros de partículas maiores; 
 A espessura da camada limite aumenta com o aumento do raio de partícula (sendo 
da mesma ordem de grandeza de rc). e ligeiramente com a temperatura; 
 Das análises SEM e EDS e das evidências, concluiu-se que a temperaturas mais 
elevadas a área interna do carbonizado não participa na reação, pelo que a área 
externa das partículas representa um grande contributo para a área superficial total; 
 A verificação de soot nos ensaios desta reação, foi inesperado. Contudo, esta foi 
bem evidente quer na sonda como na superfície das partículas; 
 A concentração do reagente gasoso à entrada do leito (bulk) não se mostra um fator 
com grande relevância nesta reação de gasificação. Contudo, nota-se uma maior 
conversão para a concentração mais baixa de CO2 (5%), e daqui uma velocidade de 
reação química maior em relação aos ensaios com 21% de CO2. Como se refere na 
secção 2.3.1, o efeito inibidor do CO produzido pode ter aqui alguma influência; 
 A transferência de massa no interior das partículas é quase inexistente, no entanto 
notou-se uma pequena diminuição do fator de eficiência com o aumento de k1, 
apenas para as partículas maiores; 
 O estudo de sensibilidade ao raio de poros, permitiu verificar que este parâmetro não 
contribui para resolver a contradição entre o fator de eficiência calculado e as 
análises SEM e EDS; 
 A operação de leitos fluidizados, deve ser muito estudada previamente, 
principalmente o estabelecimento de uma velocidade de operação que seja menor 
que a velocidade mínima de fluidização, face aos materiais e às condições de 
ensaio. Pois nestes reatores, a ocorrência de elutriação das partículas é bastante 
provável com temperaturas elevadas e diâmetros de partículas pequenos.  
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5.2 LIMITAÇÕES DO TRABALHO 
Este trabalho teve várias limitações e contratempos ao longo da execução experimental: 
 Desde logo, o posicionamento da sonda comprometeu o interesse de alguns dos 
dados que foram adquiridos, já que ao captar soot e partículas terá promovido 
uma conversão adicional da amostra admitida à análise; 
 A utilização de duas gamas de concentração durante o mesmo ensaio dificulta a 
tarefa de medida em condições de boa calibração dos analisadores. As retas de 
calibração tinham de ser mudadas, bem como a verificação a cada mudança, o 
que podia levar à alteração do ZERO do analisador; 
 Na parte final dos ensaios ocorreu uma avaria do analisador de CO2, que 
apresentava com alguma frequente instabilidade na curva de calibração; 
 As amostras analisadas em SEM e EDS foram preparadas num reator específico, 
para partículas de grande diâmetro e a elevada temperatura. Mais adequado seria 
ter um conjunto de amostras obtido a partir do reator de leito fluidizado e nas 
diferentes condições de temperatura. 
5.3 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 
A formação de partículas soot com cerca de 5 µm que se verificou aquando da operação 
do reator, quer na sonda de aspiração, quer nas partículas que eventualmente saíam 
pela exaustão, foi registado no âmbito deste trabalho. Numa breve análise da bibliografia 
não se encontrou qualquer reporte a este assunto. Assim, em trabalhos futuros, sugere-
se que se efetue uma pesquisa que incida sobre a formação de soot e do papel na 
reação de gasificação de carbonizados com CO2, pois pode ser um interessante 
contributo no que já se conhece acerca da Boudouard reaction. 
Esta reação tem grande interesse para caraterizar a reatividade de carvões, 
nomeadamente no âmbito da preparação de carvões ativados. Neste âmbito o estudo da 
reação química heterogénea do CO2 com carbonizados ou outros tipos de carvão seria 
interessante, principalmente ao nível da ocorrência de reação química no interior da 
matriz porosa (área superficial interna). 
Gasificação de carbonizados em leito fluidizado  
140  Departamento de Ambiente e Ordenamento 
A reação química heterogénea com o CO2 numa mistura com outro gás reativo, por 
exemplo o vapor de água, seria decerto diferente e interessante do ponto de vista dos 
produtos obtidos. 
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Anexo A – Procedimento de verificação das condições em que 
pode ocorrer elutriação das partículas 
1. Começou-se por sugerir um caudal de 4 l.min-1 (PTN); 
2. Determinou-se a velocidade de operação, para as várias temperaturas; 
r
r s
s
T
v v
T

        
Eq. Anexo A.1 
2
2
r
operação
v
u
D


 
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         
Eq. Anexo A.2 
3. Selecionou-se uma granulometria de leito, e várias de carbonizados (utilizando-se 
para o efeito o d20 de cada granulometria); 
4. Numa programação, imponham-se a densidade das partículas de carbonizados, o 
diâmetro do leito e a pressão como dados fixos e a temperatura e o diâmetro das 
partículas reativas fizeram-se variar. Os ficheiros de saída mostravam a umf e a 
velocidade terminal. 
5. A operação do leito deve ocorrer com uma velocidade (ou caudal volumétrico) 
cerca de 2-3 vezes o de mínima fluidização, ou seja um fator de excesso (Eq. 
Anexo A.3) Nestas condições, era possível, comparando com a velocidade 
terminal das partículas de carbonizado, determinar quais as granulometrias 
adequadas, ou seja, aquelas onde a velocidade terminal é maior que a velocidade 
operacional. 
operação
excesso
mf
u
f
u
        Eq. Anexo A.4 
Na Tabela Anexo A1.1 está o exemplo, para duas temperaturas, do procedimento 
seguido para verificar a elutriação das partículas de carbonizado, considerando um leito 
de partículas de areia com diâmetro entre 180 e 250 µm (diâmetro médio estimado de 
212µm) e um caudal de 4,0 l(PTN).min-1. 
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Tabela Anexo A1.1 – Velocidade de operação e velocidade terminal. 
dp médio 
leito [µm] 
T [K] 
d20 
carbonizados 
[µm] 
umf [m.s
-1
] 
Fator de excesso 
(fexcesso) 
uoperação [m.s
-1
] uterminal [m.s
-1
] 
 
212,13 
1200 
192,93 0,0445 3,2236 0,1434 0,0139 
271,05 0,0445 3,2236 0,1434 0,0510 
386,03 0,0445 3,2236 0,1434 0,1823 
546,04 0,0445 3,2236 0,1434 0,5890 
770,63 0,0445 3,2236 0,1434 1,7564 
1083,79 0,0445 3,2236 0,1434 4,8368 
1501,90 0,0445 3,2236 0,1434 11,9882 
2174,06 0,0445 3,2236 0,1434 31,2806 
853 
192,93 0,0552 1,8473 0,1020 0,0278 
271,05 0,0552 1,8473 0,1020 0,0966 
386,03 0,0552 1,8473 0,1020 0,3259 
546,04 0,0552 1,8473 0,1020 0,9967 
770,63 0,0552 1,8473 0,1020 2,8206 
1083,79 0,0552 1,8473 0,1020 7,3886 
1501,90 0,0552 1,8473 0,1020 17,4892 
2174,06 0,0552 1,8473 0,1020 43,4073 
Nota: As condições a escuro, são as que verificam elutriação no reator de leito fluidizado.  
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Figura Anexo A1.1 - Representação da zona onde verifica elutriação (a vermelho), ou seja quando a 
velocidade de operação é maior que a velocidade terminal das partículas. 
Nota: Esta figura esta representada para os diâmetros mínimos (d20) calculados para os novos valores de 
densidade que diminui quando da desvolatilização. 
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Anexo B – Ficheiros de dados de saída, produzidos pelo sistema 
de aquisição 
C1 – Exemplo de um ficheiro de dados de resultados relativos ao by-pass 
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B2 – Exemplo de um ficheiro de dados de uma aquisição de resultados 
relativos ao reator 
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Anexo C – Ficheiro de tratamento de dados, após aplicação do 
modelo cinético 
C1 – Exemplo de um ficheiro de tratamento de dados relativo à 
conversão e caudais 
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C2 – Exemplo de um ficheiro relativo aos parâmetros do modelo cinético 
e à hidrodinâmica do leito fluidizado 
 
C3 – Exemplo de um ficheiro relativo à constante cinética em massa (k1) 
e parâmetros da Equação de Arrhenius, para uma dada granulometria 
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C4 – Exemplo de um ficheiro relativo à constante cinética em função da 
área externa (k1’’) e parâmetros da Equação de Arrhenius, para uma dada 
granulometria  
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C5 - Exemplo de um ficheiro relativo à constante cinética em função da 
área externa (k1’’) e parâmetros da Equação de Arrhenius, para uma dada 
granulometria  
 
 
